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1Résumé
Ce travail de recherche est consacré à l’étude expérimentale de la dynamique d’une bulle
isolée "bidimensionnelle", ainsi qu’à celle du transfert de masse de cette bulle vers la phase
liquide pour le couple de ﬂuides eau-oxygène. L’aspect bidimensionnel des bulles vient du fait
qu’elles sont conﬁnées entre 2 plaques. La gamme de nombres adimensionnels que nous avons
balayée dans notre étude a été peu étudiée pour ce genre de dispositif. Dans cette étude, les
eﬀets inertiels liés à la perturbation de vitesse provoquée par le passage de la bulle ne sont
pas négligeables devant le frottement aux parois. L’étude de l’hydrodynamique de la bulle est
réalisée grâce à l’utilisation de techniques de mesure optique : ombroscopie et vélocimétrie par
image laser (PIV). En raison de la géométrie 2D de la cellule, un éclairage en volume du champ
d’investigation est réalisé pour les mesures PIV. Il est montré que la PIV mesure la vitesse
moyenne du liquide dans l’épaisseur entre les plaques, lors du passage d’une bulle. Les mesures
par ombroscopie permettent d’étudier la trajectoire et la forme de la bulle au cours du temps
pour une large gamme de nombres de Reynolds (50-6000). On montre que la vitesse moyenne
des bulles vériﬁe la loi d’échelle U = 0.5
√
gd compatible avec une interface non contaminée.
D’autre part, l’étude de l’instabilité du mouvement et de la forme permet d’identiﬁer diﬀérents
régimes d’écoulement et notamment de montrer que la forme moyenne des bulles et la structure
du sillage sont essentiels pour comprendre l’évolution des oscillations. De plus, les champs de
vitesse issus de la PIV donnent l’évolution du sillage à l’arrière de la bulle en fonction du nombre
d’Archimède et mettent en évidence deux structures clairement diﬀérentes, suivant que les bulles
sont des calottes avec une trajectoire rectiligne, ou des ellipsoïdes qui oscillent. Ils montrent
également que, quelque soit le nombre de Reynolds, le sillage décroît rapidement à cause du
conﬁnement. L’étude du transfert de l’oxygène, contenu dans la bulle, vers le liquide, est réalisée
au moyen de la technique de ﬂuorescence induite par nappe laser (PLIF), avec inhibition de
la ﬂuorescence par l’oxygène dissous, et avec un éclairage en volume de la cellule. L’analyse
des images de ﬂuorescence permet de distinguer le transfert de matière issu de deux régions de
l’interface de la bulle : la surface en contact avec les ﬁlms liquides entre la bulle et les plaques, et
la surface périphérique de la bulle. Le transfert de masse par les ﬁlms se faisant dans un espace
mince et proche des parois, l’oxygène n’est pas réparti de manière uniforme dans l’épaisseur
aux temps courts après le passage de la bulle. La non linéarité du signal de ﬂuorescence avec
la concentration en oxygène implique de prendre en compte la répartition de l’oxygène entre les
plaques. Un modèle de répartition de l’oxygène entre les plaques est proposé, et confronté à des
mesures de concentration entre les plaques après diﬀusion ; cette démarche permet de déterminer
la contribution relative des deux surfaces au transfert. Les ﬂux de matière ainsi que les densités
de ﬂux issus de chacune des deux régions de la surface de la bulle sont calculés et discutés.
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A surface, m2
Ar nombre d’Archimède (Ar = ρ(gcosαd)
1/2d
µ ), sans dimension
Bo nombre de Bond (Bo = ρgcosαd
2
σ ), sans dimension
C concentration, mg.L−1
Ca nombre capillaire
CD coeﬃcient de traînée
d diamètre de la bulle, m
dΩ taille caractéristique d’un tourbillon, m
D coeﬃcient de diﬀusion ou de diﬀusivité, m2.s−1
e épaisseur de la cellule bidimensionnelle, m
Gz nombre de Graez
g accélération de la gravité, m.s−2
h épaisseur du ﬁlm entre une bulle et les parois, m
k, kg, kng, kL coeﬃcients d’échange, m.s−1
kq constante biomoléculaire d’inhibition, kg.L−1s−1
kr, knr constantes de dépeuplement, s−1
KSV constante de Stern-Volmer L.mg−1
lF épaisseur de couche massique de diﬀusion, m
L longueur du canal, m
Lbulle longueur des bulles, m
lm longueur du ménisque dynamique, m
Lslug longueur des slugs, m
M masse, mg
NG niveau de gris
p périmètre de la bulle conﬁnée entre plaques, m
P pression dans le liquide, Pa
Pe nombre de Péclet (Pe = UdD ), sans dimension
r coordonnée radiale, m
rc rayon de courbure, m
rn rayon de courbure au nez de la bulle, m
R coordonnée radiale du contour de la bulle, m
S surface de la bulle, m2
Sc nombre de Schmidt (Sc = νD ), sans dimension
Sh nombre de Sherwood (Sh = ϕdDCs ), sans dimension
St nombre de Strouhal (St = ωdU ), sans dimension
T période des oscillations de trajectoire, s
U vitesse moyenne d’acension d’une bulle, m.s−1
~V vitesse du liquide, m.s−1
V volume de la bulle, m3
VL volume de la phase liquide, m3
VΩ vitesse de déplacement des tourbillons, m.s−1
We nombre de Weber (We = ρU
2d
σ ), sans dimension
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α inclinaison des plaques, degrés
βn inclinaison de la bulle, degrés
βv inclinaison du vecteur vitesse,degrés
δ épaisseur de couche limite massique, m
φ ﬂux de matière, mg.s−1
φβnv déphasage, radians
ϕ densité de ﬂux de matière, mg.s−1.m−2
λ rapport de forme de la bulle
λm rapport de forme moyen de la bulle
λem, λex longueurs d’onde d’émission et d’excitation, m
µ viscosité dynamique de l’eau, kg.m−1.s−1
ν viscosité cinématique de l’eau, m2.s−1
ρ masse volumique de l’eau, kg.m−3
σ tension superﬁcielle eau air, kg.s−2
τt temps de vie de la ﬂuorescence, s
τt temps de vie d’un tourbillon, s
ω pulsation, rad.s−1
Ω vorticité, s−1
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9Introduction
Lorsque le regard s’attache à suivre attentivement le mouvement libre d’une bulle dans un
liquide, on perçoit toute la complexité des phénomènes hydrodynamiques mis en jeu, sans même
parfois soupçonner l’éventuel échange de masse entre la bulle et le liquide. Or la compréhension
des phénomènes physiques présents dans cette situation présente des enjeux importants. Les
écoulements gaz-liquide à bulles sont fréquemment utilisés dans l’industrie du Génie des Procédés,
où des opérations de transformation de la matière sont réalisées soit dans des réacteurs de grand
volume (colonnes à bulles) soit dans des réacteurs de taille millimétrique (monolithes).
Lorsqu’on injecte un volume de gaz sous forme de bulle isolée au sein d’un volume de liquide
d’extension inﬁnie qui est au repos, on observe, lorsque le nombre de Reynolds de cette bulle est
suﬃsament grand, que la bulle monte librement dans le champ de la gravité selon une trajectoire
3D instable couplée avec la perturbation hydrodynamique instationnaire dans son sillage. Si, en
outre, le nombre de Bond ou de Weber sont importants, la forme moyenne de la bulle s’écarte
de la forme sphérique et présente des oscillations excitées par le sillage. Enﬁn, si la bulle est
constituée d’un gaz peu soluble dans le liquide, en présence d’un déséquilibre thermodynamique
entre phases, le ﬂux de masse à l’interface est contrôlé par la couche limite massique en phase
liquide. Dans des régimes d’oscillations de trajectoires et de forme le transfert de masse est
donc instationnaire par couplage à l’hydrodynamique de la bulle. Dans les écoulements à bulles
pilotés par la gravité, comme on en trouve dans l’industrie, on conçoit donc que la complexité
de l’écoulement est liée tant à la présence de nombreuses bulles qui sont en interactions qu’aux
nombreux degrés de liberté du mouvement de chacune d’entre elles.
Concernant la seule bulle isolée, l’analyse détaillée des mécanismes dominant le transfert de
masse à l’échelle locale et des divers régimes de transfert se heurte d’un point de vue expéri-
mental à des diﬃcultés techniques ardues et les approches numériques à mettre en oeuvre sont
également limitées pour simuler, à grand nombre de Schmidt, des couches limites massiques de
taille extrèmement réduite autour d’interfaces instationnaires.
Pour progresser dans la compréhension des couplages entre l’hydrodynamique et le transfert
de masse autour de bulles isolées libres de se mouvoir sous l’action de la gravité, il est nécessaire
de déﬁnir des situations de complexité réduite qui puissent, autant que faire se peut, isoler des
mécanismes particuliers à l’oeuvre dans le problème général ou faciliter l’analyse en permettant
un accès à l’information pertinente.
L’étude de l’hydrodynamique et des transferts de masse autour de bulles isolées, conﬁnées
entre deux plaques rapprochées, et à grand nombre de Reynolds s’inscrit dans cette démarche.
En eﬀet, lorsqu’on injecte une bulle dans une cellule étroite de ﬂuide au repos, et que le
diamètre de cette bulle est supérieur à la largeur de l’interstice entre les plaques, on conserve
par rapport à la problématique 3D la liberté de mouvement et de déformation de la bulle,
qui sont simplement contraints à se développer dans le plan entre les plaques. Le nombre de
degrés de liberté du mouvement est donc réduit sans que le couplage entre la dynamique de la
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trajectoire et de la déformation disparaisse. Bien sûr la nature du problème a changé en partie.
Dans cette situation 2D le conﬁnement impose un rôle particulier des ﬁlms de liquide qui se
développent entre la bulle et les parois, un frottement spéciﬁque aux parois et une modiﬁcation
de la dynamique tourbillonnaire par rapport à la dynamique 3D. La présence de ﬁlms où les
nombres de Reynolds sont faibles, et d’un écoulement autour de la bulle à grand nombre de
Reynolds impose aussi un contraste important entre deux régions de l’écoulement. Il n’en reste
pas moins que l’écoulement qui contourne la bulle peut générer des oscillations de trajectoire et
de forme parce qu’il conserve un rôle important à l’inertie comme dans la situation 3D. A ce
titre l’étude de la bulle 2D s’inscrit dans le cadre général des recherches menées sur les bulles en
mouvement à grand nombre de Reynolds.
On doit cependant s’attendre à ce que les écoulements dans les ﬁlms et l’écoulement contour-
nant la bulle dans l’interstice donnent lieu à des transferts de quantité de mouvement et de masse
très contrastés. C’est donc également l’éventuelle spéciﬁcité d’une eﬃcacité particulière des trans-
ferts de masse dûs aux ﬁlms que nous avons souhaité étudier. Ces ﬁlms sont réputés assurer un
transfert important dans les réacteurs tubulaires de taille millimétrique en écoulement à bulles,
et il est intéressant d’examiner si cette eﬃcacité des transferts se conserve lorsqu’on impose un
conﬁnement dans une seule direction et qu’on change donc l’aire interfaciale volumique.
Beaucoup d’applications industrielles traitant du transfert de masse à grands nombres de
Schmidt, nous avons choisi de travailler avec des bulles d’oxygène dans de l’eau. Le choix d’une
approche expérimentale se justiﬁe par l’existence de moyens de mesure eﬃcaces dans une conﬁ-
guration d’écoulement où la mise en oeuvre de méthodes de résolution numérique reste délicate.
Si, en règle générale, les méthodes de mesure optique en écoulements diphasiques dispersés, sont
souvent limitées par l’opacité du milieu ou la mobilité des objets d’étude, il est par contre pos-
sible de mettre en oeuvre de telles méthodes pour l’étude de bulles en ascension dans une cellule
bidimensionnelle. L’accès optique est en eﬀet facilité puisque les bulles restent toujours dans un
plan d’observation connu et ﬁxe. L’investigation du mouvement des interfaces peut être réalisée
aisément par suivi de trajectoire et détection des contours à partir d’images en ombroscopie. La
mesure du champ des vitesses dans le liquide est également accessible par PIV. Enﬁn, en utilisant
la propriété qu’a l’oxygène d’inhiber la ﬂuorescence d’un ﬂuorophore particulier, la PLIF permet
de mesurer le champ de concentration en oxygène dissous en phase liquide. Bien évidemment des
diﬃcultés opératoires doivent être surmontées, et notamment celle de réaliser des mesures dans
un volume conﬁné où peuvent exister de forts gradients des grandeurs à mesurer, en raison de la
présence des ﬁlms et du frottement aux parois.
Le manuscript est organisé en 5 chapitres. Le chapitre 1 peut être lu de manière indépendante.
Il contient une analyse bibliographique des avantages et inconvénients respectifs des technologies
de réacteurs à bulles 3D et conﬁnés. Cette analyse nous donnera des pistes sur les phénomènes
importants du point de vue des transferts dans les réacteurs conﬁnés. Cette analyse nous permet
d’aﬃner notre regard critique sur les potentialités applicatives de notre travail scientiﬁque. Elle
nous ouvre à un dialogue avec les problématiques industrielles. Le chapitre 2 entre dans le vif
du sujet et présente le problème physique étudié ainsi que le dispositif expérimental utilisé. Ce
travail a donné lieu à des développements méthodologiques pour la mesure PIV et la mesure
PLIF. Les méthodes de mesures et leur validation sont donc présentées en détails au chapitre 3.
Avec le chapitre 4, nous aborderons la présentation des résultats en commençant par ceux qui
concernent le comportement hydrodynamique des bulles 2D. Enﬁn au chapitre 5 nous discuterons
les premiers résultats sur le transfert de masse autour de ces bulles 2D.
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Chapitre 1
Motivation de l’étude : potentialités
technologiques des écoulements à bulles
confinées
Dans cette partie nous ferons une présentation synthétique des deux grandes catégories de
réacteurs à bulles les plus utilisés aujourd’hui dans le domaine des réactions chimiques gaz-
liquide : les colonnes à bulles et les réacteurs de taille millimétrique que nous nommerons milli-
réacteurs. Nous parlerons des principaux phénomènes prenant place dans ces appareils, et de
leurs applications industrielles. Puis, nous comparerons les avantages et inconvénients, en termes
de coût opératoire et d’eﬃcacité, pour chaque type de réacteur à bulles, tout en rendant compte
de leurs spéciﬁcités. Cette analyse bibliographique nous permettra d’envisager les potentialités
technologiques de réacteurs à bulles conﬁnées dans un plan comme dans notre étude et qui n’ont
jamais été mis en oeuvre à notre connaissance mais constituent selon nous une alternative ou un
complément possible aux technologies existantes.
1.1 Quelques grandes lignes sur les réacteurs à bulles
1.1.1 Définition et présentation des réacteurs à bulles
On appelle réacteur à bulles au sens large, tout dispositif (cuve, tuyau, bloc poreux dit
’monolithe’, colonne,...) qui contient une phase liquide majoritaire et des bulles de gaz. En fait,
le mot ’réacteur’, utilisé en toute rigueur, devrait impliquer que l’appareil abrite également une
réaction chimique. Si ce n’est pas le cas, on devrait plutôt parler de ’contacteur’ à bulles.
Fig. 1.1: Principe de la cuve agitée à bulles (ici avec des particules solides en suspension)
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Les réacteurs à bulles peuvent être de grande taille (cuves, agitées ou non, et colonnes, ﬁgures
1.1 et 1.2) ou de petite taille (tubes, et monolithes, ﬁgure 1.3). Le cas des lits ﬁxes de solide,
représenté en ﬁgure 1.2 (d), est particulier : le gaz et le liquide se glissent dans les interstices
oﬀerts par l’empilement de structures solides ; le gaz se répartit en poches ou en ﬁlets plutôt qu’en
bulles. Dans ce type d’appareil le mouvement des bulles n’est pas totalement libre. Les cuves
et les colonnes peuvent atteindre plusieurs mètres de diamètre ; pour les colonnes, le rapport
de forme obéit en général à la règle suivante : 3 < Hauteur/Diamètre < 10. Les cuves agitées
sont considérées ici comme des cas particuliers : en terme de Hauteur/Diamètre, et parce que
l’hydrodynamique est pilotée par le mobile d’agitation.
(a) (b)
(c) (d)
Fig. 1.2: Réacteurs à bulles de type colonne. a) colonne à bulles ; b) gazosiphon à boucle interne ;
c) gazosiphon à boucle externe ; d) colonne à garnissage (ou lit fixe à contre courant).
Les réacteurs à bulles de petite taille que l’on rencontre dans l’industrie sont en général
constitués d’éléments solides (mélangeurs statiques, nids d’abeille...) oﬀrant de ﬁns interstices
pour le passage des ﬂuides. On parle de réacteur structuré. Ces réacteurs peuvent posséder un
nombre de canaux droits et ﬁns, dont la section est circulaire ou carrée : les réacteurs appelés
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’monolithes’ (ou ’honeycombs’ aux USA) sont un excellent exemple de réacteur structuré. Les
monolithes sont caractérisés par un nombre important de canaux millimétriques (ou ’cellules’)
par unité de surface de la section droite du bloc (ﬁgure 1.3), allant de 300 000 à 1 million de
cellules par m2 et autorisant ainsi des débits de gaz et de liquide conséquents. Leur dimension
caractéristique va de 300µm à 3mm (Kreutzer, Kapteijn Moulijn et Heiszwolf 2005).
Fig. 1.3: Schéma d’un réacteur de type monolithe (photos tirées de Liu et Roy, 2004).
1.1.2 Les phénomènes physiques mis en jeu dans les réacteurs à bulles
Phénomènes hydrodynamiques
La nature des écoulements en colonne à bulles ou en monolithe est très diﬀérente.
Lorsque des bulles sont lâchées librement dans un grand volume de liquide (cas des cuves ou
des colonnes), leur mouvement peut se développer de manière complexe tant du point de vue
de leur trajectoire que de leur forme dans les trois directions de l’espace. Elles vont se mettre
en ascension sous l’action de la poussée d’Archimède, et entraîner avec elles du liquide. Selon
les débits des phases, elles peuvent s’élever toutes ensemble à peu près à la même vitesse, ou
au contraire monter avec des trajectoires instables. Elles peuvent également se rassembler en
paquets de bulles ascendantes, formant parfois un panache oscillant, et laissant un passage pour
la circulation du liquide en périphérie. Ces diﬀérentes conﬁgurations sont très bien illustrées par
les diﬀérents régimes, dits ’régimes de bullage’ homogène ou hétérogène, rencontrés en colonnes
à bulles (ﬁgure 1.5).
Dans les colonnes à bulles industrielles les débits des phases sont importants ; dans ce cas la
présence de nombreuses bulles favorise la coalescence, élargit la distribution statistique des tailles
de bulles, et engendre un rassemblement de grosses bulles en ascension rapide au centre de l’ap-
pareil ; ceci implique une macro-recirculation de la phase liquide : c’est typiquement le régime de
bullage dit ’hétérogène’. La phase liquide est alors bien mélangée. Dans ce type de fonctionnement
les eﬀets inertiels participent de manière importante à la dynamique de l’écoulement. Dans ce cas
également on constate expérimentalement un niveau de turbulence dans la phase liquide plus im-
portant que celui qu’on pourrait mesurer dans le même appareil pour l’écoulement monophasique
liquide de même vitesse puisque le mouvement relatif des bulles ajoute une source de production
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d’agitation dans le liquide en créant des sillages qui interagissent. Les tailles et les vitesses des
bulles en colonnes industrielles sont donc diﬃciles à prévoir, d’autant plus qu’elles dépendent en
outre beaucoup des propriétés physico-chimiques du milieu gaz-liquide, et en particulier de sa
nature plus ou moins ’coalescente’. Il existe ainsi de nombreuses corrélations empiriques, iden-
tiﬁées par des expérimentateurs en colonnes pilotes, donnant un ordre de grandeur du diamètre
de Sauter des bulles en colonnes pour diﬀérents milieux testés ; elles sont toutes limitées au cas
d’étude. Notons qu’on observe, pour les bulles, des formes parfois très complexes dès que leur
taille moyenne atteint le centimètre (ﬁgure 1.4).
Fig. 1.4: Bulle centimétrique photographiée en bullage hétérogène (Chaumat, 2004).
Pour toutes ces raisons, la fraction volumique occupée par le gaz est diﬃcile à estimer.
Des corrélations donnant des valeurs globales existent, qu’on ne peut utiliser en dehors de leur
domaine d’établissement (milieu, géométrie) dans la mesure où l’ordre de grandeur de la rétention
de gaz en colonnes à bulles industrielle est très variable et va de 10 à 45%. Concernant la
vitesse de recirculation du liquide, elle peut être estimée en une première approche en tenant
compte des gradients macroscopiques de rétention gazeuse dans l’appareil et de la viscosité du
milieu. Cependant, les colonnes en régime hétérogène montrent une dynamique instationnaire et
fortement tridimensionnelle, avec des boucles de recirculation changeantes, et leur modélisation
reste une gageure de ce domaine scientiﬁque.
L’écoulement dans les monolithes présente des caractéristiques très diﬀérentes. Les canaux
des monolithes sont de type capillaire, c’est-à-dire que les eﬀets de tension de surface (d’ordre
de grandeur σ/d3D) et les eﬀets visqueux (d’ordre de grandeur µU/d3D) dominent ceux de la
gravité et de l’inertie. Ici, σ, µ, d3D et U , sont respectivement la tension de surface gaz-liquide,
la viscosité dynamique du liquide, le diamètre équivalent volumique de la bulle et sa vitesse
relative moyenne. Les eﬀets capillaires sont tellement importants qu’ils peuvent même donner
lieu, sous certaines conditions, au blocage global d’un écoulement à bulles. Il a ainsi été montré
analytiquement (Bretherton, 1961) que la vitesse d’ascension d’une bulle allongée dans un tube
capillaire de section circulaire, s’annulle quand le nombre de Bond de la bulle comparant les
eﬀets de la gravité et de la tension de surface vériﬁe :
Bo3D =
ρgd23D
σ
< 3.368 (1.1)
Dans les tubes capillaires, selon les débits des deux phases, leurs propriétés physico-chimiques
et la géomètrie du tube, on peut observer diﬀérents régimes hydrodynamiques en écoulement
gaz-liquide (ﬁgure 1.6). La topologie des interfaces peut donc être très variable. Le régime dit
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(a) (b)
Fig. 1.5: Régimes de bullage en colonne à bulles. a) Régime homogène ; b) Régime hétérogène.
’poches- bouchon’ (voir ﬁgure 1.6 c et d) est celui qui oﬀre le meilleur rendement pour une grande
partie des procédés industriels utilisant des réacteurs de taille millimétrique. Par conséquent nous
discuterons essentiellement ce régime dans ce qui va suivre.
Ce régime d’écoulement, appelé aussi écoulement de Taylor, se développe lorsque les vitesses
superﬁcielles des deux phases sont similaires et suﬃsamment importantes. On constate expéri-
mentalement pour ce régime une alternance de bulles séparées entre elles par des bouchons de
liquide (en anglais : ’slugs’), à l’intérieur desquels on observe des recirculations (Kreutzer, Du,
Heiszwolf, Kapteijn et Moulijn 2001). La vitesse de déplacement de ce train de bulles séparées
par des bouchons de liquide est imposée par le débit des phases. La fraction volumique occupée
par le gaz peut dépasser 50% du volume du canal à condition que les bulles soient suﬃsament
longues par rapport aux bouchons liquides. Ce pourcentage du volume occupé par le gaz découle
directement du rapport des vitesses superﬁcielles des phases qui alimentent l’appareil.
Un aspect important de ce type d’écoulement est la présence d’un ﬁlm liquide d’épaisseur h entre
la bulle et les parois du canal (dont le diamètre sera noté dc). De nombreux travaux ont été réali-
sés aﬁn de pouvoir prédire son épaisseur. Les travaux théoriques pionniers de Bretherton (1961)
montrent que pour des canaux de section circulaire, h dépend du nombre capillaire Ca = µU/σ
qui est le rapport entre les contraintes visqueuses et la tension de surface :
h
dc
= 0.66Ca2/3 (1.2)
Cette relation théorique est en excellent accord avec les résultats expérimentaux pour 10−4 <
Ca < 10−2. En revanche, la présence de contaminants pouvant modiﬁer localement la tension
de surface de la bulle (eﬀets Marangoni) tout comme les eﬀets inertiels mettent en défaut la
prédiction théorique de Bretherton (Kreutzer, Kapteijn, Moulijn et Heiszwolf, 2005). De plus, la
forme de la section du canal est également un paramètre dont il faut tenir compte. La prise en
compte de ces eﬀets pour le calcul de h a suscité de nombreuses études, et plusieurs corrélations
expérimentales sont disponibles dans la littérature. Irandoust et Anderson (1989) ainsi que Thu-
lasidas, Abraham et Cerro (1995) trouvent expérimentalement que le rapport entre le diamètre
de la bulle db et celui du canal (pour un canal de section circulaire) vériﬁe :
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db
dc
= 0.64 + 0.36exp(−k1Cak2) (1.3)
avec 2 < k1 < 3.1 et k2 ∼= 0.5. Aussilous et Quéré (2000) ont proposé une loi d’échelle qui
permet d’écrire la relation suivante donnant des valeurs très proches des résultats expérimentaux
de Taylor (1961) pour 10−4 < Ca < 1 :
h
dc
=
0.66Ca2/3
1 + 3.33Ca2/3
(1.4)
On remarque que ces deux relations prévoient que l’épaisseur du ﬁlm augmente avec Ca.
A nombre capillaire modéré (Ca<0,01), la dynamique du ﬁlm arrive à perturber une zone
en proche paroi dans le bouchon de liquide. Cette zone a une épaisseur de l’ordre de l’épaisseur
du ﬁlm entourant les bulles et on peut y observer un écoulement descendant lorsque la vitesse
superﬁcielle des bulles est légèrement supérieure à celle de la phase liquide (Thulasidas, Abraham,
et Cerro 1997). Cette structure d’écoulement a des conséquences sur le transport des espèces et
sur l’homogénéisation au sein de la phase liquide :
- il n’y a pas d’éléments de liquide pouvant rattraper le liquide en aval ; le liquide peut
seulement retourner en amont, via le ﬁlm.
- si les bouchons sont longs, un équilibre en concentration a le temps de s’établir entre
le ﬁlm et le bouchon qui s’homogénéise en concentration grâce à sa recirculation interne. Le
canal se comporte alors comme une série de bouchons relativement homogènes en concentration.
Thulasidas et al. (1997) ont montré que le proﬁl radial de vitesse au sein d’un bouchon de liquide
est très proche de celui d’un écoulement de Poiseuille, ceci en canal de section circulaire ou
rectangulaire, et pour une large gamme de nombres capillaires (5.10−3 < Ca < 0.52).
- si les bouchons sont courts, cet équilibre n’a pas le temps de s’établir et l’écoulement de
liquide peut être représenté, dans une approche de type Génie des Procédés, par un écoulement
’piston’ (proﬁl plat de vitesse) comportant une dispersion non négligeable des espèces, mais vers
l’amont seulement.
Phénomènes de transfert de masse
Les bulles et le liquide sont susceptibles d’échanger des espèces chimiques. Une espèce chi-
mique gazeuse contenue dans les bulles se dissout dans le liquide en traversant l’interface (on
parle ici d’absorption gaz-liquide ou de ’lavage’ de gaz) ; une espèce dissoute dans le liquide migre
vers l’interface des bulles et s’y dégaze (on parle alors de désorption ou de ’strippage’ ou ’strip-
ping’). Les deux types de transfert, en sens opposé, peuvent co-exister. Ce transfert de masse
implique bien sûr pour l’espèce chimique transférée un changement d’état (liquéfaction ou vapo-
risation) ; en conséquence ce transfert de masse peut s’accompagner de phénomènes thermiques,
qui dépendent de la valeur de l’enthalpie de vaporisation de l’espèce, mais aussi de l’existence
d’une éventuelle chaleur de mélange entre l’espèce transférée et la phase liquide. Cependant ces
phénomènes thermiques, liés au seul transfert de masse, sont généralement peu conséquents. Le
transfert de masse s’accompagne également d’une variation de la fraction massique, et donc de la
fraction volumique, de chacune des phases. Souvent, notamment lorsque la solubilité de l’espèce
chimique transférée est faible, cette variation reste suﬃsamment modérée pour être négligée entre
l’entrée et la sortie du contacteur.
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Fig. 1.6: Types d’écoulements gaz-liquide observés en canaux capillaires. (a) et (b) : écoulement
à bulles ; (c) et (d) : poches-bouchons ; (e) : transition ; (f) : écoulement chaotique ; (g) : film
liquide ; (h) : écoulement annulaire. (figure tirée de Kreutzer, Kapteijn, Moulijn et Heiszwolf,
2005).
Réaction chimique
Dans le cas où une espèce chimique est transférée entre les deux phases, une réaction chimique
peut avoir lieu. En général, un soluté issu des bulles de gaz se dissout dans le liquide et réagit
avec une ou plusieurs des espèces chimiques déjà présentes dans la phase liquide. On peut donc
dans ce cas vraiment parler de réacteur à bulles. Il est important de noter que cette réaction
chimique va changer la composition du liquide, donc ses propriétés physico-chimiques (densité,
viscosité, tension superﬁcielle). Ce phénomène, couplé à l’échange de matière entre les phases,
peut induire une variation de la fraction volumique occupée par le gaz, voire de la taille des
bulles. Le changement de la physico-chimie du milieu peut également changer radicalement la
distribution des phases, et donc les caractéristiques hydrodynamiques de l’écoulement entre l’en-
trée et la sortie du réacteur. Ainsi, par exemple, dans un réacteur de polymérisation le nombre de
Reynolds caractérisant le mouvement des bulles peut être modiﬁé de 2 ou 3 ordres de grandeur
par la réaction.
1.1.3 Applications des réacteurs à bulles
Réacteurs de grande taille
Les contacteurs ou réacteurs à bulles les plus représentés dans l’industrie sont, aujourd’hui
encore, des appareils de grande taille. Parmi ceux qui abritent uniquement des phénomènes mé-
caniques, on trouve les colonnes de ﬂottation - les bulles entraînent des particules de boue vers la
surface du contacteur -, ou les bains de métal en fusion - le mouvement des bulles homogénéise
la température au sein du métal liquide -. Parmi les appareils dédiés au transfert de masse (ou
de chaleur), on cite le cas courant du lavage d’eﬄuents gazeux - les gaz indésirables, comme les
oxydes de carbone ou l’ammoniac, se dissolvent dans la phase liquide, appelée alors ’solvant’ -.
Les réacteurs chimiques à bulles sont très représentés dans l’industrie [Dudukovic et al., 1999] : in-
dustrie pétrochimique, industrie chimique des herbicides et pesticides, industrie pharmaceutique,
production de polymères, dépollution ou traitement d’eau, industrie agro-alimentaire, opérations
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hydrométallurgiques... Les colonnes à bulles, très simples à construire et à utiliser, sont choisies
pour de nombreuses applications chimiques : oxydations, hydrogénations, halogénations, hydro-
halogénations, ammoniations, hydroformylations, réaction de Fisher-Tropsch, ozonation, carbo-
nylations, carboxylations, alkylations, fermentations, etc [Joshi, 2001]. Une liste très complète
d’applications en colonnes à bulles est donnée dans l’ouvrage de L.S. Fan : ’Gas-Liquid-Solid
Fluidization Engineering’ (1989).
Réacteurs de petite taille (milli-réacteurs)
L’écoulement de Taylor en canal étroit correspondant aux régimes (c) et (d) de la ﬁgure 1.6
a depuis longtemps des applications non réactives :
- le traditionnel débitmètre à bulles en est un exemple bien connu ;
- en micro-ﬁltration les passages répétés de bulles permettent l’arrachement des dépôts en
paroi ;
- en chimie analytique certains analyseurs peuvent traiter automatiquement une série d’échan-
tillons liquides lorsque ceux-ci sont séparés par des bulles de gaz ;
- enﬁn, dans l’industrie nucléaire, les réacteurs sont refroidis par des tubes parcourus de
poches de liquide et de bulles.
Pour le Génie de la Réaction chimique, les applications des écoulements conﬁnés à bulles,
comme les monolithes ou les micro-réacteurs à bulles, sont en pleine expansion depuis environ
dix ans. Elles concernent parfois les réactions gaz-solide ; l’élimination des composés de type
NOx et CO des gaz d’échappement dans les pots catalytiques de nos voitures en est un exemple
connu. Mais ces micro-réacteurs s’adressent surtout aux réactions gaz-liquide catalysées par un
solide, le catalyseur étant alors déposé sur les parois du réacteur. La première utilisation d’un
monolithe en écoulement triphasique est rapportée par Horvath et al. (1973) ; elle concernait une
réaction chimique entre un liquide et un solide (déposé en paroi), les bulles ayant été ajoutées
pour activer le transfert liquide-solide. Les réacteurs monolithes ont ensuite connu un essor dans
les années 80, pour des réactions chimiques gaz-liquide-solide ; en fait ces réacteurs constituent
une alternative intéressante pour les réactions chimiques à cinétique rapide et pouvant souﬀrir
d’une limitation par l’étape de transfert de masse, réactions habituellement réalisées en réacteurs
à lits ﬁxes (ﬁgure 1.2.d), comme les hydrogénations ou les hydroformylations. Récemment, dans
les années 2000, des réactions catalysées par des particules solides en suspension, habituellement
réalisées en colonnes à bulles (appelées colonnes ’slurry’), ont également été mises en oeuvre
en réacteurs monolithes. L’article de synthèse sur le sujet de Kreutzer et al. (2005) en donne
un large aperçu. L’exemple industriel le plus connu est sans doute celui de l’hydrogénation de
l’anthraquinone servant à la production de peroxyde d’hydrogène (société Akzo-Nobel). C’est
un procédé en deux étapes, le catalyseur ne devant pas être présent lors de la deuxième étape ;
l’utilisation d’un monolithe pour la première étape permet de conserver la totalité du catalyseur
en place, ce qui n’était pas possible avec des colonnes à bulles de type ’slurry’. D’autres réactions
triphasiques sont réalisées en monolithes : la société Air Products and Chemicals a breveté la
mise en oeuvre en monolithe des hydrogénations de nitro-aromatiques, réactions très rapides et
hautement exothermiques. On peut citer également l’hydrogénation du sorbitol, celle d’oléﬁnes,
la production d’anhydride phtalique, l’oxydation de l’acide acétique par l’air humide, etc.
1.1.4 Conclusion
Les réacteurs à bulles sont largement représentés dans l’industrie car ils répondent à la né-
cessité de mettre en oeuvre de nombreuses réactions entre un gaz et un liquide, faisant éven-
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tuellement intervenir un catalyseur solide. Ces réacteurs se déclinent en deux catégories, très
diﬀérentes par leurs tailles, et également par la répartition des phases et la structure de l’écou-
lement qu’ils abritent. Ainsi l’écoulement dans les colonnes à bulles est piloté par les eﬀets de
gravité et le mouvement libre des bulles, alors que dans les réacteurs structurés faisant intervenir
des canaux de taille millimétrique, ce sont les eﬀets de tension superﬁcielle et de viscosité, qui
dominent, et qui imposent un mouvement d’ensemble aux phases liquide et gazeuse. Ces diﬀé-
rences ont bien entendu une répercussion sur l’eﬃcacité du transfert de masse et sur l’avancement
d’une éventuelle réaction chimique. Dans ce qui suit on s’attachera à analyser les spéciﬁcités de
fonctionnement et de performance des grands réacteurs à bulles et des monolithes, en termes de
contraintes opératoires, de transfert de masse, de mélange et de réaction.
1.2 Comparaison des fonctionnements des colonnes à bulles et
des milli-réacteurs
Pour cette comparaison on considèrera les caractéristiques des colonnes à bulles bien connues.
Pour tout complément d’information, il existe des ouvrages ou articles de synthèse sur le sujet (par
exemple : Akita et Yoshida, 1973 ; Trambouze, Van Landeghem et Wauquier, 1984 ; Dudukovic,
Larachi et Mills 1999).
1.2.1 Contraintes et facilités opératoires
Pour les colonnes à bulles
En colonne à bulles la diﬃculté d’opération majeure est la distribution du gaz en pied de
colonne. Beaucoup de types de distributeurs ont été testés : tubes inox percés (toriques ou droits),
hydro-éjecteurs, membranes percées... Aucun ne permet une répartition homogène du gaz sur la
section d’entrée de la colonne. Ces inhomogénéités à l’injection se répercutent sur la structure
du milieu diphasique en aval : formation de cheminées de bulles, de panaches oscillants, ...
Les colonnes à bulles oﬀrent un volume important aux phases en présence ; même si les
débits des ﬂuides sont élevés également (plusieurs m3/heure, en général), on obtient des temps
de passage des ﬂuides importants (ordre de la dizaine de minutes).
L’énergie consommée dans ces appareils dépend essentiellement des débits de gaz et de liquide
qui doivent l’alimenter, et de la hauteur de liquide dans l’appareil, qui conditionne la pression
d’entrée à vaincre par les courants.
Pour les réacteurs milli-structurés
Un atout majeur des réacteurs milli-structurés est leur légèreté, due à la ﬁnesse de leurs
parois. Malgré cette faible masse, la surface spéciﬁque de catalyseur est aussi grande voire su-
périeure à ce qu’on trouve en trickle bed (lit ﬁxe cf ﬁgure 1.2(d)). La ﬁnesse des parois confère
également aux réacteurs de type monolithe une faible inertie thermique, très appréciée dans les
opérations instationnaires : ainsi le pot catalytique, au démarrage de la voiture, est très rapi-
dement opérationnel. Pour les réacteurs monolithes une des grandes diﬃcultés d’opération est
également l’injection des phases à l’entrée du réacteur : comment répartir le gaz et le liquide de
façon identique dans tous les canaux capillaires ? Toute mal-distribution sera propagée dans les
capillaires, qui présenteront des diﬀérences dans les rétentions des phases, dans les vitesses de
transport, dans la performance de la réaction chimique. Certains auteurs préconisent l’utilisation
d’un mélangeur statique dans une nourrice commune, placée en amont des canaux.
Vu l’étroitesse des canaux, on pourrait s’attendre à ce que la perte de charge soit importante
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dans les monolithes. La perte de charge dépend de deux contributions (pour une longueur L du
canal) : (i) la friction en paroi, qui peut s’exprimer pour les bouchons par la loi correspondant à
un écoulement de Hagen-Poiseuille ∆PL = 32µ
U
d2b
, (ii) celle de la gravité ∆PL = ρg.
Pour le micro-canal dans son ensemble, il vient :
∆P
L
= ǫL
(
32µ
U
d2b
+ ρg
)
(1.5)
où ǫL est la rétention volumique en liquide du canal. Pour le monolithe dans son ensemble,
il faut ajouter la forte perte de charge de la zone d’entrée. Mais la fraction volumique de phase
liquide étant modérée, la perte de charge totale est réputée faible. En conséquence les débits
d’alimentation des phases peuvent être élevés ; mais le volume oﬀert aux ﬂuides étant modéré,
les temps de passage sont néanmoins faibles (inférieurs à la minute).
1.2.2 Performances chimiques.
Pour les colonnes à bulles
En colonne à bulle, on a vu que la phase liquide est très bien mélangée, ce qui signiﬁe que les
concentrations des réactifs sont homogènes dans tout le volume de l’appareil (sauf au voisinage
direct des interfaces gaz-liquide). En conséquence, la réaction se fait dans ce volume avec la
vitesse de réaction correspondant à ces concentrations, qui sont les concentrations de sortie de
l’appareil, donc les concentrations les plus faibles. Ce type de fonctionnement est donc loin d’être
optimal.
Pour les milli-réacteurs
En milli-canal en revanche, un bouchon de liquide se trouvant à l’entrée a des concentrations
en réactifs très élevées par comparaison avec un bouchon de la zone de sortie. La vitesse de
réaction évolue donc régulièrement de l’entrée vers la sortie du canal. Ce type de fonctionnement,
proche du ’fonctionnement tubulaire idéal’ (appelé ’piston’), est le plus favorable pour un très
grand nombre de réactions chimiques. Pour un temps de passage similaire des réactifs dans
l’appareil, le réacteur monolithe doit donc a priori être plus performant que la colonne à bulles
du point de vue de la réaction chimique. Cependant, comme on l’a vu, le volume des réacteurs
monolithes étant faible devant celui des colonnes à bulles, le temps de passage (volume / débit
volumique) y est faible.
De plus les problèmes de mal-distribution à l’entrée des monolithes, particulièrement impor-
tants aux faibles débits, engendrent des disparités entre les canaux en ce qui concerne la vitesse
de l’écoulement ; les temps de séjour des réactifs ne sont pas exactement les mêmes selon les
canaux et l’avancement de la réaction répercutera ces disparités.
Il faut signaler aussi que le catalyseur déposé en paroi des canaux se désactive parfois ra-
pidement, ce qui impose un renouvellement fréquent, et donc coûteux, du monolithe dans son
ensemble. En revanche, les faibles pertes de charge constatées dans ces réacteurs oﬀrent deux
avantages :
- une boucle de recirculation globale peut être mise en place à moindre coût, ce qui permet
d’augmenter le temps de séjour des réactifs, et de refroidir ou réchauﬀer le milieu réactionnel en
plaçant un échangeur dans la boucle de recyclage, si besoin ;
- en cas d’apparition d’un point chaud inquiétant dans l’appareil (pour les réactions fortement
exothermiques), l’arrêt de l’alimentation des phases induira un drainage spontané du liquide le
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long des parois des canaux en quelques secondes, ce qui est un gage de sécurité pour ces appareils.
Limitation de la réaction par le transfert de masse
Cependant, qu’il s’agisse de colonne ou de monolithe, il ne faut surtout pas oublier que la
vitesse intrinsèque de la réaction chimique est souvent ralentie par l’étape de transfert du (ou
des) réactif(s) injecté(s) dans l’appareil en phase gazeuse. Lorsque la réaction chimique est de
cinétique rapide, la vitesse de réaction apparente observée à l’échelle du réacteur est donc en fait
la vitesse de transfert de masse. Dans ce cas très fréquent, on constate expérimentalement que
la vitesse de réaction apparente, à l’échelle du réacteur :
- augmente quand la vitesse des phases augmente, en colonne à bulles,
- diminue quand la vitesse des phases augmente, en monolithe.
Cette diﬀérence radicale de comportement doit trouver son explication par l’analyse des
mécanismes de transfert dans les deux types d’appareils.
1.2.3 Transfert de masse.
Du point de vue du transfert de masse, l’eﬃcacité globale des réacteurs à bulles est évaluée
classiquement, en Génie des Procédés, par le ﬂux de masse total échangé dans l’appareil entre la
phase gazeuse et la phase liquide ; ce ﬂux (en mol/s) est donné par la relation globale suivante Φ =
kLaVL (CS − CL) où VL est le volume de phase liquide dans l’appareil, CS est la concentration
du soluté au voisinage de l’interface des bulles (équilibre thermodynamique liquide-vapeur, pris
à la concentration moyenne du gaz dans le réacteur), CL est la concentration moyenne de la
phase liquide dans le réacteur, a est l’aire interfaciale oﬀerte par unité de volume de mélange
gaz-liquide, et kL est le coeﬃcient global de transfert de masse.
Colonnes à bulles.
Selon un modèle de type ’double ﬁlm’, dans les colonnes à bulles le transfert de masse est
essentiellement limité par l’étape de migration du soluté dans la couche de gradient de concentra-
tion, ou couche limite massique, se trouvant à la surface des bulles, du côté de la phase liquide.
Si la réaction chimique mise en oeuvre est catalysée par des particules solides, et si ces particules
sont poreuses, il faut également prendre en compte la migration du soluté dans les pores du
catalyseur.
Il a été montré expérimentalement que le coeﬃcient volumétrique de transfert kLa peut être
estimé via la rétention gazeuse globale ǫ : en général kLa (exprimé en s−1) vaut entre 0.3ǫ et 0.4ǫ
[Billet, 2005]. Cela donne, pour les colonnes à bulles, une gamme d’environ 0.06 à 0.2s−1 pour
le paramètre kLa. Les valeurs de kLa sont en fait essentiellement conditionnées par la valeur de
a, car le coeﬃcient kL est toujours du même ordre de grandeur en colonne à bulles (de 2.10−4
3.10−4m/s). En colonne on constate que, quand le débit d’alimentation du gaz augmente, la taille
des bulles et leur vitesse augmentent en moyenne, et le coeﬃcient kL peut augmenter. La valeur
de a dépend directement des propriétés physico-chimiques du système gaz-liquide. En colonne à
bulles elle varie de 300 à 1000 m2/m3.
Réacteurs milli-structurés.
En réacteur monolithe, la gamme des valeurs relevées pour le coeﬃcient volumétrique global
de transfert kLa est de 0.5 à 1.5s−1 (Kreutzer, Du, Heiszwolf, Kapteijn et Moulijn, 2001) qui
est donc bien plus favorable qu’en colonne à bulles. Il faut remarquer qu’en milli-canal avec un
écoulement de Taylor, l’aire interfaciale oﬀerte au transfert du soluté est importante ; si on ne fait
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pas de distinction entre l’interface en contact avec le bouchon de liquide et l’interface en contact
avec les ﬁlms pariétaux, et si on assimile les bulles et les bouchons à des cylindres de même
diamètre que le canal, on peut aisément calculer une estimation approchée de l’aire interfaciale
a en fonction du diamètre du canal, dc, et de la longueur des bulles et des bouchons (Lbulle et
Lslug, respectivement) :
a =
2dc + 4Lbulle
dc (Lbulle + Lslug)
(1.6)
Dans le cas où les bulles et les slugs sont à peu près de même longueur Le, il vient :
a =
dc + 2Le
dcLe
(1.7)
Si Le ≈ dc, on obtient a = 3/dc (soit 1000 < a < 3000m2/m3) ; si Le ≈ 3dc, on obtient
a ≈ 7/dc (soit 2300 < a < 7000m2/m3). On voit bien ici la supériorité des monolithes sur les
colonnes à bulles en terme de rapport interface/volume. Kreutzer, Kapteijn et Moulijn (2006) ont
bâti un graphe comparant les valeurs du coeﬃcient global kLa pour les monolithes en écoulement
de Taylor et pour les colonnes à bulles (agitées ou non). On reproduit ce graphe ci-dessous (ﬁgure
1.7) ; il conﬁrme la supériorité des réacteurs de type monolithe en termes de coeﬃcient global de
transfert.
Fig. 1.7: Comparaison des coefficients kLa en monolithe et en réacteur à bulles, en fonction de
l’énergie fournie à l’appareil par unité de volume. (Kreutzer, Kapteijn et Moulijn, 2006)
Pour mieux comprendre les mécanismes gouvernant le transfert de masse dans les mono-
lithes, Kreutzer, Du, Heiszwolf, Kapteijn et Moulijn (2001) décomposent le phénomène en trois
résistances au transfert (voir le schéma de synthèse en ﬁgure 1.8), dans le cas d’une réaction
catalytique, c’est-à-dire nécessitant la migration du soluté vers les parois (où a été ﬁxé le cata-
lyseur) :
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(1) : Le transfert direct du soluté de la bulle vers la paroi solide du canal introduit une
résistance ou un coeﬃcient de transfert noté kGS . On peut modéliser kGS par D/δ où D est la
diﬀusivité du soluté dans le liquide et δ l’épaisseur de la couche de diﬀusion de concentration
qu’il faut estimer.
(2) : Le transfert du soluté de la bulle vers le bouchon de liquide se fait aux extrémités
amont et aval de la bulle. Kreutzer et al. ont montré expérimentalement que dans leur travail le
coeﬃcient de transfert, kGL, est proportionnel à Um/(L0.5slug), où Lslug est la longueur moyenne
des bouchons et U la vitesse de déplacement des slugs.
(3) : Le transfert du soluté de la phase liquide dans les bouchons vers la paroi solide introduit
un coeﬃcient kLS . Dans l’étude considérée, le catalyseur qui consomme le soluté crée une ﬁne
couche de gradient de concentration en soluté près des parois appellé ﬁlm slug-paroi. Par analogie
avec les lois de transfert thermique en canal, on a une loi du type : Sh =
(
α21 +
α2
2
Gz
)0.5
où α1
et α2 sont des paramètres qui dépendent de Lslug/dc, et où Gz est le nombre adimensionnel de
Graez : Gz = LdcReSc avec Re et Sc relatifs au canal et aux propriétés du liquide.
Fig. 1.8: Mécanismes de transfert en micro-canal pour un écoulement de type Taylor. (Schéma
de principe proposé par Kreutzer, Du, Heiszwolf, Kapteijn et Moulijn, 2001).
Les résistances au transferts 2 et 3 s’enchaînent donc en série ; la résistance 1 est une résistance
parallèle aux résistances 2 et 3. Des expériences, menées en transfert réactif par diﬀérents auteurs,
montrent que la résistance au transfert, pour les réactions rapides, provient essentiellement des
étapes de migration dans les ﬁlms (étapes 1 et 3). Si le nombre capillaire est faible (Ca<0,01),
le ﬁlm entre la bulle et la paroi, et le ﬁlm entre le slug et la paroi, ont la même épaisseur ; les
coeﬃcients kL sont alors similaires : kGS = kLS = k. Or la concentration en soluté est nulle en
paroi ; on peut alors écrire les densités de ﬂux φ (φ = Φ/VL) de la façon suivante :
φGL = kGSabulle (CS − 0) = kGS 4Lbulle
dc(Lbulle + Lslug)
CS (1.8)
Vue la recirculation au sein des bouchons, la concentration est considérée constante homogène
dans les slugs et est notée Cslug. Cette concentration est forcément inférieure ou égale à CS .
φLS = kLSaslug (Cslug − 0) = kLS
4Lslug
dc(Lslug + Lslug)
Cslug (1.9)
On montre ainsi que, pour des écoulements de Taylor où bulles et slugs sont de longueur
similaire, pour que l’étape 3 joue un rôle (φGS ≈ φLS) il faut que CS ∼= Cslug. Dans ces conditions
(Ca < 0, 01 et tailles de bulle et slug similaires), on voit donc que le slug de liquide est saturé
en soluté gazeux dissous. On comprend alors que la migration du soluté des bulles vers les slugs
(étape 2) n’est pas une étape déterminante du transfert de masse global, et on perçoit le rôle
prépondérant des ﬁlms dans ce processus.
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De plus il a été constaté dans les diﬀérentes études expérimentales consacrées au sujet que
la fraction volumique du gaz n’inﬂue pas sur l’eﬃcacité du transfert de masse dans le réacteur.
Cela se comprend aisément dans le cas développé ci-dessus (Ca < 0, 01 et longueurs de bulle et
slug similaires), puisque dans ce cas on a :
φGS = k
4ǫG
dc
CS (1.10)
φLS = k
4ǫL
dc
CS (1.11)
Le ﬂux total de masse par unité de volume du canal est donc :
φtot = k
4
dc
CS (1.12)
et ne dépend pas des rétentions des phases. Vu que l’aire interfaciale en monolithe est 3 à 7
fois plus importante qu’en colonne, et que le coeﬃcient global de transfert kLa est environ 10
fois plus important en monolithe qu’en colonne, il est probable que le coeﬃcient kL déterminant
en monolithe (kLS ou kGS) soit lui-même 1.5 à 3 fois plus important que le coeﬃcient kL moyen
en colonnes à bulles. De plus, quand on diminue la vitesse des phases dans le monolithe, le
nombre capillaire Ca diminue (par déﬁnition), donc l’épaisseur du ﬁlm en paroi est plus faible
(voir paragraphe ??), et donc le coeﬃcient de transfert de masse prépondérant (noté k, dans la
relation précédente) augmente. Ceci explique la surprenante constatation expérimentale, faite en
monolithes, de l’augmentation de la vitesse apparente de réaction avec la diminution de la vitesse
des phases. En monolithe un plus faible apport d’énergie induit une meilleure performance du
réacteur du point de vue du transfert de masse et donc de la réaction chimique.
1.2.4 Conclusion
Résumons ce qui précède en mettant en lumière les avantages et inconvénients de chaque
grande catégorie de réacteurs à bulles :
- Les colonnes à bulles ne présentent pas de diﬃculté de mise en fonctionnement, mise à part
la réalisation d’une bonne distribution du gaz à l’entrée de l’appareil. Au sein des colonnes, de
grandes recirculations de liquide prennent place, donnant à la phase liquide un caractère bien
mélangé qui est néfaste à l’avancement chimique pour la plupart des réactions existantes, et qui
autorise le ’rétro-mélange’ des bulles de gaz (retour de bulles ’épuisées’ en soluté gazeux vers
l’entrée de la colonne). Les débits d’alimentation des phases ne sont pas limités, mais le temps
de passage des ﬂuides est relativement grand. La fraction volumique de gaz, et par conséquent
l’aire interfaciale oﬀerte au transfert de masse, sont modérées ; les interfaces peuvent avoir des
formes complexes. Pour améliorer l’eﬃcacité du transfert de masse en colonne, il faut augmenter
les vitesses de circulation des ﬂuides.
-En réacteur de type monolithe, les pertes de charge sont faibles ; cependant une distribution
homogène des phases entre les diﬀérents micro-canaux est très diﬃcile. L’écoulement dans les
canaux est une succession de bulles et de bouchons de liquide, limitant le mélange, et conférant
donc à la phase liquide un comportement ’piston’ (au sens du Génie des Procédés), favorable à la
performance chimique. Cependant le volume de ces réacteurs est généralement faible ce qui induit
de faibles temps de passage pour les ﬂuides, et donc un avancement chimique de sortie modéré. Les
bulles sont de forme ﬁgées ; elles sont entourées par un ﬁlm de liquide. Malgré l’indéformabilité des
bulles, l’aire interfaciale volumétrique atteint des valeurs importantes. Les bouchons de liquide
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sont également entourés d’un ﬁlm de diﬀusion de concentration. La migration du soluté à travers
les ﬁlms constitue l’étape qui pilote le transfert de masse global dans le réacteur. En monolithes,
le transfert de masse bénéﬁcie d’un ralentissement des vitesses de circulation des ﬂuides.
Les milli-réacteurs sont donc plus intéressants que les colonnes à bulles en termes d’aire
interfaciale, de coeﬃcient de transfert de masse (via le transfert dans les ﬁlms minces en paroi),
de structure de l’écoulement de la phase liquide, et du rapport entre le coeﬃcient de transfert et
l’énergie de mise en circulation des ﬂuides.
1.3 Conclusion du chapitre
A la lumière de ce qui précède, on voit bien l’intérêt des géométries conﬁnées pour des
réactions gaz-liquide ou gaz-liquide-solide à cinétique intrinsèque rapide. Les principaux défauts
des réacteurs monolithes sont les problèmes de mal-distribution et le temps de passage réduit des
ﬂuides. Il est alors tentant d’imaginer une conﬁguration qui conserve les avantages oﬀerts par les
monolithes tout en réduisant leurs défauts. On peut légitimement s’interroger sur la faisabilité
d’un écoulement à bulles présentant un plus grand volume réactionnel, une alimentation en ﬂuides
plus facile, des bulles libres de se déformer, et une phase liquide juste assez mélangée pour limiter
la saturation au voisinage des interfaces mais pour conserver cependant à l’écoulement global
un caractère piston pour limiter le rétro-mélange, et ceci tout en gardant les avantages d’une
géométrie conﬁnée, c’est à dire des ﬁlms en paroi eﬃcaces pour le transfert de masse gaz-liquide.
Nous proposons ici un écoulement à bulles conﬁnées, mais permettant un accès aisé des ﬂuides
et oﬀrant un volume de liquide plus important que dans un faisceau de canaux ﬁns : l’écoulement
entre deux plaques parallèles proches.
Dans cette conﬁguration, on a observé qu’il est possible de réaliser des trains de bulles pa-
rallèles et proches les uns des autres. Le mélange par advection est minime. Ainsi on garde les
avantages constatés dans les réacteurs monolithes :
-la phase liquide ne subit pas de rétro-mélange ;
-la perte de charge reste modérée ;
-le rapport entre l’aire interfaciale et le volume de gaz injecté reste excellent ;
-pour des bulles dont le diamètre équivalent est suﬃsament important par rapport à l’écart
entre plaques, on observe de la même manière que pour les écoulements de Taylor, un ﬁlm liquide
entre la bulle et les plaques participant activement au transfert de masse.
De plus, l’alimentation en gaz peut se faire par le biais de capillaires introduits entre les
plaques ; le débit de chaque phase sera ainsi parfaitement maîtrisé. En outre, pour un même
volume d’appareil, le volume de liquide sera plus important que dans un bloc monolithe ; par
conséquent le temps de passage, et le taux de conversion global dans l’appareil, seront meilleurs.
Bien sûr, à volume de réacteur donné, l’importance relative des surfaces solides est plus faible
que dans le cas des monolithes. Cependant cet inconvénient disparaît totalement dans le cas des
réactions gaz-liquide (non catalysées).
L’écoulement à bulles conﬁné entre deux plaques proches est une conﬁguration originale,
intermédiaire entre le cas des colonnes à bulles et celui des monolithes en termes de conﬁnement
et de taille caractéristique d’appareil. Elle est a priori prometteuse et nous nous attacherons dans
ce travail à la caractériser du point de vue de l’hydrodynamique et du transfert de masse. Pour
que les bulles soient bien conﬁnées et que les eﬀets capillaires ne soient pas négligeables dans
l’appareil, on prendra des plaques suﬃsamment proches (interstice d’1mm pour une longueur
capillaire air-eau de 2.5mm).
Dans une telle cellule, une première analyse est incontournable : celle de la bulle isolée.
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On s’attachera à caractériser la forme et la vitesse de bulles isolées de diﬀérentes tailles, et
à caractériser leur mouvement. En eﬀet ces résultats ne sont pas encore disponibles dans la
littérature scientiﬁque, et cette situation comporte a priori tous les éléments prometteurs pour
le transfert de masse et le transport des espèces : présence de ﬁlm, mouvement ’libre’ des bulles
et donc du liquide, déformation possible des bulles.
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Chapitre 2
Dispositif expérimental et position du
problème
2.1 Présentation et qualification du dispositif expérimental
2.1.1 Contraintes pour une étude en géométrie semi-confinée
Aﬁn d’étudier la dynamique et le transfert de masse autour de bulles isolées conﬁnées, nous
avons construit un dispositif expérimental que nous nommerons cellule bidimensionnelle. Ce
dispositif doit, tout en possédant une géométrie fortement bidimensionnelle, permettre de réaliser
des mesures locales. Ceci implique qu’il doit possèder un accès optique permettant de ﬁlmer les
inclusions circulant dans le canal et laissant passer une plage assez large de longueurs d’onde
pour réaliser des mesures par techniques laser. Ce dispositif doit également permettre d’injecter
des bulles de diﬀérentes tailles et de faire varier le débit de gaz en entrée. Pour ﬁnir, le temps de
séjour des inclusions circulant dans la cellule doit pouvoir être modiﬁé indépendament du débit
d’injection du gaz.
2.1.2 Description de la cellule 2D
La cellule bidimensionnelle est constituée de deux plaques en verre disposées parallèlement
l’une à l’autre (ﬁgure 2.1) et ayant une largeur ly de 400mm, une hauteur lx de 800mm et
une épaisseur de verre calibrée de 8mm. Ces deux plaques sont séparées d’une distance faible
e = 1mm qui confère l’aspect bidimensionnel à la cellule. Cette distance est volontairement
choisie inférieure à la longueur capillaire (2.5mm pour l’eau et l’air) pour les ﬂuides utilisés aﬁn
de donner du poids aux eﬀets capillaires . De plus, les plaques étant en verre, des mesures optique
peuvent être réalisées dans n’importe quelle région entre les plaques . L’interstice entre les plaques
est rempli d’eau distillée dans laquelle circuleront des bulles d’air pouvant être injectées au moyen
de divers capillaires. L’installation comporte 19 capillaires régulièrement espacés au total, pour
permettre dans le futur une étude de l’ascension d’un nuage de bulles. Dans cette étude nous
avons utilisé un capillaire à la fois. Aﬁn de pouvoir faire varier le volume des bulles, nous avons
utilisé des capillaires de diﬀérents diamètres intérieurs (0.14 à 0.25mm). Ils sont positionnés dans
une nourrice connectée aux plaques (ﬁgure 2.2). Les capillaires les plus ﬁns (dont le diamètre
extérieur est inférieur à 1mm) peuvent être directement introduits dans les plaques. Ainsi nous
pouvons injecter des bulles dans une gamme de volume allant de 0.5 à 700mm3. La présence
d’un détendeur en amont du réseau de distribution de gaz dans les capillaires permet de faire
varier le débit d’air injecté.
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(a) (b)
Fig. 2.1: Schémas et photos de la cellule 2D : (a) vue de face (b) vue de droite.
Fig. 2.2: Vue en coupe dans un plan normal aux plaques de la partie servant à l’injection du gaz.
La cellule est ﬁxée à un châssis autorisant une inclinaison des plaques de 0˚à 90˚par rapport
à la direction verticale aﬁn de moduler l’eﬀet de la gravité et donc la vitesse ou le temps de séjour
des bulles entre les plaques.
2.1.3 Mesure de l’écart entre les plaques
L’épaisseur entre les plaques e est un paramètre important de l’étude. Devant les contraintes
mécaniques importantes que peuvent subir les plaques en verre constituant la cellule, nous avons
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voulu, d’une part, nous assurer que l’inclinaison du châssis ne modifait pas l’écart entre les
plaques e, et d’autre part connaître avec précision cet écart en diﬀérents points. Pour obtenir la
mesure de e, nous avons fait passer un faisceau laser entre les plaques préalablement inclinées
d’un angle α par rapport à la verticale. A chaque interface air-verre une partie de la lumiere est
réﬂéchie ce qui permet de distinguer 4 taches lumineuses sur la première plaque (ﬁgure 2.3). Ces
taches sont photographiées au moyen d’une caméra dont l’axe optique est normal au plan des
plaques. Un traitement d’image permet de déterminer le centre de chacune. Par un calcul basé
sur l’optique géométrique, les distances lp1, le et lp2 entre les 4 taches lumineuses donnent accès
en fonction des indices optiques du verre nv et de l’air na et de l’angle α, aux épaisseurs ep1 et
ep2 des plaques ainsi qu’à leur espacement e :
epi =
lpi
2
(
na
nv
1
sinα
− 1
)1/2
i = 1, 2 (2.1)
e =
le
2
(
1
sinα
− 1
)1/2
(2.2)
Fig. 2.3: Trajet optique et réflexions d’un faisceau laser horizontal impactant sur les plaques
inclinées d’un angle α.
La relation 2.1, dans la quelle on connaît epi, na et nv nous a permis de valider nos mesures
d’épaisseur. On remarquera que la relation 2.2 permettant de calculer l’écart entre les plaques
ne fait pas intervenir les indices optiques, nous l’utilisons pour obtenir les valeurs locales de e.
Pour cette étude, la déﬁnition des images est de 122µm par pixel et la distance le (mesurée
pour 40.0˚<α<57.4˚) varie entre 4 et 7.1mm. Le centre de chaque tache étant détecté avec une
précision d’un pixel, la mesure des diﬀérentes épaisseurs a une précision comprise entre 3.5 et
6%. La mesure expérimentale de la distance le pour diﬀérentes inclinaisons des plaques, au point
de coordonnées (x=0.508m,y=0.283m) est représentée sur la ﬁgure 2.4. Sur cette même ﬁgure,
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nous avons tracé l’évolution théorique de le en fonction de α (relation 2.2) pour e constant. Cette
valeur constante de e correspond à la mesure la plus précise (réalisée pour α=57.4˚). L’écart
entre les points expérimentaux et la courbe théorique est inférieur à l’erreur de mesure. Par
conséquent, nous pouvons considérer qu’à l’erreur de mesure près, l’écart entre les plaques pour
le point étudié ne dépend pas de l’inclinaison.
Fig. 2.4: Distance le en fonction de α pour le point de corrdonnées (x=0.508m,y=0.283m). +
valeurs expérimentales ; – courbe théorique pour e=1.13mm
Nous avons réalisé ce type d’investigation en diﬀérents points de la cellule, et pour chacun,
l’écart entre les plaques reste indépendant de l’inclinaison.
Le tableau 2.1 donne les valeurs de e en fonction des coordonnées des points étudiés. Nous
avons bien évidemment retenu les valeurs les plus précises (3.5% d’erreur). Le tableau 2.1 montre
que lorsque des variations d’épaisseur existent dans le plan elles sont au plus de l’ordre de 0.01mm
par centimètre.
A la lumière de ces résultats, nous avons choisi une fenêtre d’observation pour nos mesures
(55 ≤ x ≤ 64cm, 23 ≤ y ≤ 30cm) dans laquelle l’écart entre les plaques est de 1±0.08mm. De
plus, des mesures PIV lors de vidanges de l’eau de la cellule, ont montré que les champs de vitesse
étaient uniformes dans cette zone, conﬁrmant alors les faibles variations d’épaisseur.
2.2 Position du problème
Le problème physique dont nous allons discuter dans ce chapitre est celui de l’ascension dans
une géométrie bidimensionnelle d’une bulle dans un ﬂuide au repos. La géométrie particulière
de cette bulle conﬁnée permet de distinguer plusieurs régions de l’écoulement du liquide autour
de son interface. Une première région correspond aux ﬁlms liquides d’épaisseur h situés entre la
bulle et les plaques (ﬁgure 2.5 (b)). L’autre concerne la partie de l’écoulement en périphérie de la
bulle (r > R ﬁgure 2.5 (a)). Après avoir donné les paramètres adimensionnels du problème nous
discuterons des caractéristiques de l’écoulement dans les deux régions. Un dernier point portera
sur le transfert de matière de la bulle vers le liquide .
2.2.1 Paramètres de l’étude.
Nous allons considérer ici une bulle de gaz isolée de volume V, en ascension sous l’eﬀet de
la gravité dans un liquide de viscosité dynamique µ et de masse volumique ρ. Comme nous le
verrons dans le chapitre suivant, les mesures expérimentales nous donnent accès au périmètre p
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e (mm) x (mm) y (mm)
0.99 629 176
1.08 631 256
1.07 598 292
1.15 502 183
1.13 508 283
1.13 502 85
1.13 315 288
1.13 316 258
1.16 314 177
1.16 312 144
1.10 310 83
Tab. 2.1: Ecart e entre plaques dans le repère (O,x,y) (x et y sont les coordonnées repérées sur
la figure 2.1(a)).
(a) (b)
Fig. 2.5: Schéma d’une bulle d’air en ascension (a) vue de face (b) vue de profil
de la bulle ainsi qu’à l’aire de la surface projetée de la bulle dans le plan des plaques, S (ﬁgure
2.5). A partir de la grandeur mesurable S nous avons déﬁni le diamètre équivalent d = 2
√
S/π
qui sera le paramètre lié à la taille de la bulle. Nous supposerons que : (i) l’épaisseur h des ﬁlms
liquides est constante et vériﬁe h << e, (ii) la courbure dans l’épaisseur en périphérie de la
bulle est constante et égale à e/2. Sous ces hypothèses on décompose le volume de la bulle en
un volume d’épaisseur e et de surface égale à S amputée d’une bande périphérique de largeur
e/2, et en un volume complémentaire dont la section est un demi-disque de rayon e/2. Dans ces
conditions le volume de la bulle peut être estimé par :
V ∼=
(
πe2
8
p− π
2e3
8
+
πe3
6
)
+
(
eS − e2 p
2
+
π
4
e3
)
(2.3)
Les hypothèses (i) et (ii) seront discutées dans la suite. La première parenthèse correspond
au volume occupé par la bulle pour R− e/2 < r < R, et l’autre au volume pour 0 < r < R− e/2
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(voir ﬁgure 2.5 (a)).
Cette bulle se déplace à la vitesse U entre deux plaques de dimensions lx et ly telles que
e << lx, ly. La tension de surface air/eau est σ. Les paramètres physiques du problème sont donc
au nombre de 7 : µ, ρ, σ, e, d, α l’angle d’inclinaison de la cellule et g l’accélération de gravité.
Les unités physiques étant au nombre de 3 (masse, longeur et temps), le problème dépend de 4
nombres sans dimension (théorème de Vaschy-Buckingham).
On choisira dans cette étude, le rapport entre l’épaisseur du canal et le diamètre équivalent de
la bulle (2.4), le nombre d’Archimède (2.5) qui est un nombre de Reynolds construit à partir d’une
vitesse gravitationnelle, et deux nombres de Bond (2.6 et 2.7). Lorsque la cellule est verticale
(α = 0), le problème présente une symétrie par rapport au plan médian des plaques, et seul le
nombre de Bond déﬁni par 2.6 à un sens. Il compare alors les eﬀets de la gravité suivant l’axe Ox
qui se confond avec la verticale, à ceux de la tension de surface. En revanche, une inclinaison des
plaques crée une variation de pression suivant l’axe Oz (normal aux plan des plaques) tendant
à rompre la symétrie de la bulle. Dans ce cas, c’est le nombre de Bond déﬁni par la relation 2.7
qui va indiquer si les eﬀets capillaires sont suﬃsants ou pas pour maintenir cette symétrie.
e
d
(2.4)
Ar =
ρ(g cosα d)1/2 d
µ
(2.5)
Bo =
ρg cosα d2
σ
(2.6)
B˜o =
ρg sinα d2
σ
(2.7)
Dans la gamme d’inclinaison et de taille de bulles étudiées, B˜o << 1, ce qui permet de
supposer que la bulle possède un plan de symétrie parallèle aux plaques. Il faut préciser que
dans le cas des plaques inclinées, l’épaisseur des deux ﬁlms liquides (ﬁgure 2.5 (b)) n’est plus
nécessairement la même. Nous supposerons dans cette étude que l’écart entre les épaisseurs des
deux ﬁlms est faible. On se ramène alors au problème qui possède une symétrie suivant le plan
médian des plaques et pour lequel la gravité vaut gcosα. Les paramètres g et α ne sont donc plus
à prendre en compte séparément puisque ils n’interviennent que dans le terme de gravité réduite
gcosα. Le problème ne dépend alors que de Ar, Bo et e/d.
2.2.2 Régime d’écoulement.
Nous allons écrire ici l’équation de quantité de mouvement dans le ﬂuide situé dans la région
périphérique (r > R) et discuter de l’importance relative des termes qui la composent. Pour cela,
nous utiliserons d comme échelle de longueur dans le plan Oxy, e comme échelle de longueur
suivant l’axe Oz et la vitesse moyenne de la bulle U comme échelle de vitesse. Celle-ci n’étant a
priori pas connue, nous utiliserons la loi de vitesse expérimentale (présentée au chapitre 4), qui
s’écrit : U ∼= 0.5√gcosαd. L’écoulement dans le canal étant parallèle, la vitesse du ﬂuide ~V n’a
que 2 composantes de vitesses dans le plan des plaques et dépend des 3 coordonnées spatiales
x, y et z. Sous ces hypothèses, les équations de conservation de la quantité de mouvement et de
conservation de la masse dans le volume dxdydz de coordonnées (x, y, z) s’écrivent :
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ρ
∂~V
∂t
+ ρ(~V .∇)~V = −~∇P + µ
(
∂2~V
∂x2
+
∂2~V
∂y2
)
+ µ
∂2~V
∂z2
(2.8)
~∇.~V = 0 (2.9)
où P = P˜+ρgcosαx+ρgsinαz avec P˜ la pression dans le liquide. Le terme correspondant aux
eﬀets visqueux (µ∇2~V ) a été explicité dans l’équation 2.8 de manière à mettre en evidence des
contraintes visqueuses associées aux gradients dans le plan (x, y) (avant dernier terme de droite)
et celles associées aux gradients selon z (dernier terme de droite). Les ordres de grandeur des
deux termes sont respectivement µU/d2 et µU/e2 (tableau 2.2). La comparaison entre les deux
contributions visqueuses est donnée par le rapport (e/d)2. Pour des diamètres de bulle proches
de 3mm, ce rapport est déjà presque égal à 0.1. Ainsi le cisaillement causé par l’adhérence du
ﬂuide aux parois (µ∂
2~V
∂z2
) est l’eﬀet visqueux dominant pour une majeure partie des écoulements
étudiés.
expressions ρ(V.∇)V µ
(
∂2V
∂x2
+ ∂
2V
∂y2
)
µ∂
2V
∂z2
ordre de grandeur ρU2/d µU/d2 µU/e2
Tab. 2.2: Ordre de grandeur du terme de transport de quantité de mouvement et de contraintes
visqueuses
Le rapport entre les eﬀets inertiels (correspondant au terme ρ(~V .~∇)~V ) et les eﬀets visqueux
µ
(
∂2~V
∂x2
+ ∂
2~V
∂y2
)
est donné par Re = ρUd/ν, qui est le nombre de Reynols basé sur le diamètre
équivalent. Lorsque ce sont les eﬀets de µ∂
2~V
∂z2
que l’on compare avec les eﬀets inertiels, c’est la
valeur du paramètre Re (e/d)2 dont il faut discuter. En eﬀet, même pour de grand nombres de
Reynolds, il est possible de rendre les eﬀets visqueux dominant en jouant sur l’écartement des
plaques pour augmenter le cisaillement dans le ﬂuide. Ainsi l’écoulement est dominé par les eﬀets
visqueux si Re (e/d)2 << 1 ou par les eﬀets inertiels si Re (e/d)2 >> 1.
Dans notre étude, le nombre de Reynolds est toujours supérieur à 10 (10 < Re < 7450) : les
eﬀets inertiels sont donc dominants devant les eﬀets visqueux relatifs au plan Oxy. Le paramètre
Re (e/d)2 est quant à lui supérieur à 7 (7<Re (e/d)2<113), indiquant que même en présence d’un
fort cisaillement lié au conﬁnement du ﬂuide entre les plaques, les eﬀets inertiels jouent un rôle
important.
Nous montrerons dans la suite (chapitre 3) que les vitesses du ﬂuide mesurées expérimentale-
ment sont des vitesses moyennées dans l’épaisseur (−e/2 ≤ z ≤ e/2). Nous expliciterons donc la
vitesse moyenne de l’écoulement Vm dans les équations de conservation. Pour un proﬁl de vitesse
donné par ~V = 3/2 ~Vm(1−4z2/e2) correspondant à un écoulement de Poiseuille entre les plaques,
l’intégration des équations 2.8 et 2.9 donne :
ρ
∂ ~Vm
∂t
+
6
5
ρ( ~Vm.~∇) ~Vm = −~∇P + µ
(
∂2 ~Vm
∂x2
+
∂2 ~Vm
∂y2
)
− 12µ
e2
~Vm (2.10)
∇.Vm = 0 (2.11)
Si le proﬁl de vitesse selon z est autre, l’équation intégrée dans la section garde la même forme
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mais le préfacteur du terme inertiel peut changer et le terme rendant compte du frottement peut
être de forme diﬀérente.
Il est intéressant de signaler que dans le cas Re (e/d)2 < 1 les équations précédentes se
simpliﬁent en :
~∇P = −12µ
e2
~Vm (2.12)
~∇. ~Vm = 0 (2.13)
qui sont connues sous le nom d’équations de Hele-Shaw. Le dispositif permettant de générer
des écoulements décrits par ces équations, appelé cellule de Hele-Shaw, est constitué lui aussi
de 2 plaques très proches l’une de l’autre. Ces écoulements ont commencé par être utilisés pour
visualiser l’écoulement de ﬂuides autour d’un obstacle, puis ont servi à l’étude de la digitation
visqueuse dont les premiers travaux furent ceux de Saﬀman et Taylor (1958). Même si la géométrie
de notre dispositif est assimilable à celui d’une cellule de Hele-Shaw, les régimes que nous étudions
sont (comme nous l’avons montré précédement) diﬀérents du fait de la présence de fort eﬀets
inertiels.
2.2.3 Ecoulement dans les films.
Fig. 2.6: Schéma de la bulle dans le plan Oxz.
Nous allons nous intéresser ici à l’écoulement dans le ﬁlm liquide entre la bulle et les plaques.
Nous supposerons que l’épaisseur de chaque ﬁlm h est contante à une distance r < R − e/2 ∀θ
(ﬁgure 2.5 (b)). Sous cette hypothèse, la nature de l’écoulement dans le ﬁlm va donc dépendre
de la condition à l’interface. Si l’interface est contaminée et donc immobile, le ﬂuide qui est à
son contact (z = e/2− h ﬁgure 2.5) se déplacera à la vitesse de la bulle U . Comme l’adhérence
au contact des plaques (z = e/2) impose une vitesse nulle, un écoulement de Couette va se
développer dans le ﬁlm. Si l’interface est mobile, la viscosité de l’eau étant 100 fois plus grande
que celle de l’air, le ﬂuide va glisser sans résistance à l’interface et la vitesse dans le ﬁlm sera
nulle. Ces deux cas de ﬁgures seront à prendre en considération lors de l’étude de la loi de vitesse
d’ascension de la bulle. En eﬀet, lorsque l’interface est immobile, la contrainte de cisaillement du
ﬂuide sur la bulle intervient dans le bilan des forces, alors que s’il y a glissement à l’interface le
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ﬂuide n’exerce pas de contrainte sur la bulle. Ces deux cas de ﬁgure seront également considérés
lors de la discussion sur le transfert de matière qui va suivre.
Les lois prédisant l’épaisseur de ﬁlms minces en fonction du nombre capillaire sont données
dans plusieurs études, que ce soit par exemple pour des bulles se déplaçant dans des tubes ﬁns
(Bretherton 1960, Aussillous et Quéré 2000), ou des écoulements diphasiques dans des géomé-
tries similaires à celle de notre étude (Park et Homsy 1984). Comme nous le verrons plus tard,
l’interface des bulles se déplaçant dans la cellule 2D est déformée, et l’écoulement est souvent
instationnaire. Il ne s’agit donc pas de prédire de manière précise l’épaisseur des ﬁlms liquides,
car ceci nécessiterait une connaissance à chaque instant de l’écoulement proche de l’interface. Par
un raisonnement sur la courbure moyenne des interfaces et sur les contraintes dans le ﬂuide à leur
proximité, nous donnerons l’ordre de grandeur de l’épaisseur h de ce ﬁlm liquide en reprenant
les diﬀérentes étapes d’un raisonnement présenté dans le livre de De Gennes, Brochard-Wyart et
Quéré (2002).
Dans notre géométrie, l’écart entre plaques e est inférieur à la longueur capillaire (
√
σ/ρg ∼=
2.5mm) qui est la longueur au dessous de laquelle les eﬀets capillaires dominent ceux de la
gravité. Par conséquent l’interface du bord de la bulle a un rayon de courbure constant valant
rc ∼= e/2− h dans le plan Oxz et un rayon de courbure d/2 dans le plan Oxy. Dans le plan Oxz
cette interface de courbure constante se raccorde à celle qui se trouve entre la bulle et le ﬁlm
dont la courbure est supposée nulle (car h est supposé constant). Ce raccord s’eﬀectue dans une
région que l’on appellera ménisque dynamique, d’épaisseur h˜(x) et de longueur lm (ﬁgure 2.6).
Nous supposerons que l’écoulement est quasi parallèle dans cette région (dh˜/dx << 1).
La pression dans la bulle est supposée constante et uniforme. La pression dans le ﬁlm est
contante et égale à la pression de la bulle (interface plane). La pression dans le liquide à l’entrée
du ménisque dynamique peut être estimée par la loi de Laplace. Ainsi la pression du ménisque
dynamique subit une variation d’amplitude σ(1/rc + 2/d) liée au changement de courbure de
l’interface. Le gradient de pression correspondant va être compensé par les eﬀets viqueux et
inertiels de l’écoulement qu’il induit. En prenant dans la zone du ménisque dynamique h comme
échelle de longueur suivant l’axe Oz et lm comme échelle de longueur suivant l’axe Ox, l’équilibre
dans le ménisque dynamique s’écrit :
µ
U
h2
+
1
lm
ρU2 ≈ 1
lm
σ
(
π/4
rc
+
2
d
)
(2.14)
La comparaison entre les eﬀets inertiels et les eﬀets capillaires est donnée par le rapport entre
les termes ρU2/lm et σ/lm (1/rc + 2/d) de l’équation précédente qui est un nombre de Weber.
Ce nombre étant dans notre étude inférieur à 0.1 nous négligerons les eﬀets inertiels. De plus les
bulles sont telles que d >> rc, ce qui simpliﬁe également l’équation 2.14 :
µ
U
h2
≈ 1
lm
σ
rc
(2.15)
D’autre part, le ménisque dynamique est supposé suﬃsamment plat pour que sa courbure se
confonde avec la dérivée seconde de son proﬁl h˜(x). Cette courbure s’écrit donc : h/l2m. Dans la
zone de raccordement du ménisque on écrit donc :
h
l2m
≈ 1
rc
(2.16)
La combinaison des équations 2.15 et 2.16 donne (lm/rc)3 ≈ Ca. En remplaçant rc par e/2−h
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dans ces deux équations (2.15 et 2.16), on obtient la loi d’échelle du rapport entre l’épaisseur du
ﬁlm et celle du canal en fonction du nombre capillaire Ca (Ca = µU/σ) :
h
e
≈ Ca
2/3
1 + Ca2/3
(2.17)
1.5 2 2.5 3
x 10−3
0.01
0.012
0.014
0.016
0.018
0.02
0.022
Ca
Ca
2/
3 /(
1+
Ca
2/
3 )
Fig. 2.7: Tracé de la fonction Ca2/3
(
1 + Ca2/3
)
pour une variation de Ca correspondant à des
vitesses comprises entre 0.1 et 0.2m/s.
L’équation 2.15 donnant l’échelle de longueur de lm, l’hypothèse d’un proﬁl quasi parallèle
dans le ménisque dynamique équivaut à ce que Ca1/3 << 1. Pour notre gamme de vitesses de
bulles, le nombre Capillaire est compris entre 0.0014 et 0.003, ce qui valide l’hypothèse précédente
(0.11 < Ca1/3 < 0.14) et donne par la relation 2.17 une épaisseur du ﬁlm liquide de l’ordre de la
dizaine de micromètres, variant du simple au double dans la gamme de vitesse des bulles étudiées
(ﬁgure 2.7).
Cette faible épaisseur du ﬁlm permet de comprendre pourquoi la bulle se déforme dans le
plan des plaques. En faisant l’hypothèse raisonnable d’une pression constante à l’intérieur de la
bulle, la diﬀérence de pression entre deux points de l’interface s’écrit :
P (θ1)− P (θ2) = σ
(
1
R(θ2)
− 1
R(θ1)
)
+ σ
(
1
rc(θ2)
− 1
rc(θ1)
)
(2.18)
où 1/R et 1/rc sont les courbures principales associées respectivement aux plans parallèle et
perpendiculaire aux plaques. Les termes en 1/rc sont prépondérants devant les termes en 1/R.
Puisque nous avons montré que rc = e/2− h avec h << e, alors :
σ
(
1
rc(θ2)
− 1
rc(θ1)
)
∼= 4σ
e
(h(θ2)− h(θ1))
e
(2.19)
L’ordre de grandeur de h étant la dizaine de micromètres, la variation de pression liée à un
changement d’épaisseur du ﬁlm liquide reste inférieure à environ 3Pa. Pour des bulles de 3mm
par exemple, la variation de pression entre le nez et l’arrière de la bulle lié à la gravité est déjà 10
fois plus importante. Ceci montre que seule la déformation de l’interface dans le plan des plaques
peut conpenser les variations de pression liés à l’écoulement et à la gravité.
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2.2.4 Transfert de masse entre la bulle et le liquide.
Surfaces d’échange
Nous avons vu que l’on peut distinguer deux régions d’écoulement autour de la bulle : celle
du ﬁlm liquide et celle en périphérie de la bulle pouvant être décrite de manière bidimensionnelle
dans le plan Oxy. Nous distinguerons donc deux surfaces d’échange : la surface Sf en contact avec
le ﬁlm liquide et la surface Sp en contact avec l’écoulement bidimensionnel (ﬁgure 2.8). Dans
cette étude, les grandeurs mesurables permettant de calculer l’aire de ces deux surfaces, sont
l’aire de la surface projetée de la bulle dans le plan des plaques S et la longueur de son périmètre
p (ﬁgure 2.5). Comme nous venons de montrer que : i) h << e, et ii) qu’il est raisonnable de
considérer que la périphérie de la bulle est un objet appuyé sur le périmètre et dont la section
est un demi-disque de rayon e/2, les valeurs de l’aire ces deux surfaces sont données par :
Sf = S − e
2
p+ π
e2
4
(2.20)
Sp = π
e
2
p− π2 e
2
2
+ πe2 (2.21)
(a) (b)
Fig. 2.8: Surfaces de transfert vers le film Sf et vers l’écoulement périphérique Sp (a) vue de
face (b) vue de profil.
A chacune des surfaces d’échange est associée une densité de ﬂux : ϕf de la bulle vers le ﬁlm
et ϕp vers l’écoulement périphérique. Le ﬂux total de matière φ s’écrit alors :
φ = 2ϕfSf + ϕpSp (2.22)
A partir des mesures expérimentales de l’aire de la surface S et de la longueur de son périmètre
P , nous avons pu tracer le rapport Sf/Sp en fonction de d/e (ﬁgure 2.9). Rappelons que d est
le diamètre équivalent de la bulle déﬁni par S = πd2/4. Pour une même aire de la surface S,
les relations 2.20 et 2.21 montrent que le rapport entre Sf et Sp change lorsque la longueur
du périmètre P varie. Nous avons comparé ce rapport calculé à partir du périmètre mesuré
expérimentalement avec un rapport calculé en considérant que la surface projetée des bulles est
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Fig. 2.9: Rapport des aires des surfaces d’échange + points expérimentaux — calcul pour une
surface projetée S assimilée à disque de périmètre πd.
un disque de diamètre d et de périmètre πd. La ﬁgure 2.9 montre que pour les bulles dont le
diamètre est inférieur à 8mm, il est raisonnable de considérer un contour circulaire. Les bulles
dans cette gamme de diamètre ont une forme d’ellipsoïde dont le rapport λ entre la longueur
du grand axe et celle du petit axe varie entre 1 et 2. Si l’on compare le périmètre d’une ellipse
et celui du cercle de même surface en fonction de λ (ﬁgure 2.10), on s’aperçoit que pour λ < 2,
le périmètre du cercle est très proche de celui de l’ellipse. Ceci explique alors pourquoi on peut
calculer avec une bonne approximation le rapport des surfaces, lorsque l’on ne tient pas compte
de la forme. Pour des diamètres supérieurs à 8mm on observe sur la ﬁgure 2.9 un changement de
pente qui s’explique par une transition de forme entre l’ellipse et la calotte. Au-delà, l’évolution
est linéaire puisque les bulles conservent toutes une forme de calotte qui va évoluer de manière
homothétique.
1 1.2 1.4 1.6 1.8 21
1.02
1.04
1.06
1.08
1.1
λ
p e
/p
c
(a) (b)
Fig. 2.10: (a) Rapport du périmètre de l’ellipse Pe avec celui du cercle Pc en fonction de λ = a/b
pour une même surface (S = πd2/4 = πab) (b) Schéma.
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Densité de ﬂux
Nous allons ici estimer l’ordre de grandeur des densités de ﬂux dans le cas d’un gaz (O2) dont
la diﬀusivité D est très faible devant la viscosité cinématique µ/ρ du liquide (eau), c’est à dire
pour les grands nombres de Schmidt : Sc = µ/ρD (Sc ∼= 500).
On commence par examiner le transfert de masse dans les ﬁlms. Pour plus de commodité
nous travaillerons dans le repère lié à la bulle (ﬁgure 2.11).
(a)
(b)
Fig. 2.11: Schéma de la couche limite massique et du profil de vitesse dans les films liquide entre
la bulle et les plaques. (a) Cas du glissement à l’interface, (b) cas du non-glissement à l’interface
Dans le ﬁlm liquide, l’équilibre local entre la diﬀusion du gaz et le transport par l’écoulement
stationnaire et parallèle u(x, z) s’écrit :
u
∂C
∂η
= −D∂
2C
∂ξ2
(2.23)
avec C, la concentration d’oxygène dissous dans le ﬁlm. Elle est égale à la concentration à
saturation Cs pour les points situés sur l’interface de la bulle de coordonnées (η, ξ = 0) (ﬁgure
2.11) et considérée comme nulle en limite de couche limite massique. L’égalité des ordres de
grandeur des termes de l’équation 2.23 lorsque l’on se place en limite de la couche limite massique
donne :
u(ξ = δ)
∆C
η
≈ D∆C
δ2
(2.24)
où ∆C = Cs − C(ξ = δ). Quand l’interface est mobile (condition de glissement) la vitesse
en frontière de la couche limite massique d’épaisseur δg vaut U (ﬁgure 2.11 (a)). Ainsi, pour une
bulle de diamètre d, l’ordre de grandeur de δg en fonction du nombre de Peclet (Pe = Ud/D)
issu de 2.24 est donné par :
δg
d
≈ Pe−1/2 (2.25)
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Lorsqu’il y a non glissement à l’interface, la vitesse vaut Uδng/h en frontière de la couche
limite massique d’épaisseur δng (ﬁgure 2.11 (b)) et son ordre de grandeur est dans ce cas :
δng
d
≈ Pe−1/3
(
h
d
)
−1/3
(2.26)
L’épaisseur du ﬁlm intervient ici dans l’expression de δng puisque c’est ce paramètre qui ﬁxe
la pente du proﬁl de vitesse.
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Fig. 2.12: Rapport entre l’épaisseur de couche limite massique et celle du film liquide en fonction
du diamètre des bulles. — condition de glissement à l’interface - - condition de non glissement à
l’interface.
La ﬁgure 2.12 compare l’épaisseur de la couche limite massique avec l’épaisseur du ﬁlm lorsque
le diamètre des bulles augmente. La loi de vitesse expérimentale utilisée pour calculer le nombre
de Peclet est U = 0.5
√
gcosαd et h sera estimé par la relation eCa2/3/(1 + Ca2/3). Que ce soit
pour le cas de l’interface mobile ou immobile, δ est de l’ordre de la dizaine de micromètres. Il se
peut donc qu’au delà d’une certaine taille de bulle, la couche limite massique atteigne l’épaisseur
du ﬁlm, limitant ainsi le transfert à l’interface.
La densité de ﬂux à l’interface ϕ est déﬁnie par : ϕ = D∂C/∂n. On peut alors introduire le
coeﬃcient d’échange k déﬁnit par :
ϕ = k∆C (2.27)
dont l’ordre de grandeur est :
k ≈ D
δ
(2.28)
Par conséquent, les coeﬃcients d’échange dans le ﬁlm, pour une condition de glissement kg
et de non glissement kng s’expriment de la manière suivante :
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kg ≈ D
d
Pe1/2 (2.29)
kng ≈ D
d
(
h
d
)1/3
Pe1/3 (2.30)
Pour obtenir l’ordre de grandeur des coeﬃcients d’échange au niveau de la surface Sp nous
utiliserons, à défaut d’une relation plus adaptée, les relations données dans la littérature pour une
bulle sphérique (R. Clift, J.R. Grace et M.E. Weber, Bubbles, drops and particules, Ed Dover).
Les coeﬃcients pour le cas du glissement kpg et du non glissement kpng s’écrivent :
kpg =
2√
π
D
d
(
1− 2.89√
Re
)1/2
Pe1/2 (2.31)
kpng =
D
d
(
1 + 0.724Re0.48Sc1/3
)
(2.32)
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Fig. 2.13: (a) Rapport des densités de flux (b) Rapport des flux. (— condition de glissement - -
condition de non glissement)
Ces coeﬃcients d’échange nous permettent de comparer la densité de ﬂux vers l’écoulement
bidimensionnel avec celui vers le ﬁlm liquide (ﬁgure 2.13 (a)). Ces densités de ﬂux sont du même
ordre de grandeur, et leur rapport dépend peu du diamètre de la bulle. Dans le cas où il y a non
glissement à l’interface, la densité de ﬂux vers le ﬁlm est quasi-égale à celle vers l’écoulement
périphérique, alors que s’il n’y a pas de glissement elle lui est supérieure.
Si l’on compare maintenant les ﬂux totaux de transfert vers chacune des deux région (ﬁgure
(b)), on s’aperçoit que plus le diamètre des bulles augmente, plus le ﬂux transféré vers le ﬁlm
(ϕfSf ) devient grand devant celui vers l’écoulement périphérique (ϕpSp). Comme le rapport des
densités de ﬂux varient peu avec le diamètre des bulles, l’évolution de leur rapport va dépendre
de celui des aires des surfaces Sf et Sp. Puisque Sp/2Sf décroit avec d, le rapport des ﬂux décroît
lui aussi.
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2.2.5 Synthèse.
Notre dispositif expérimental est une cellule bidimensionnelle d’épaisseur e permettant d’étu-
dier l’ascension de bulles d’air de diamètre équivalent d > e dans de l’eau distillée. Les propriétés
physico-chimiques du ﬂuide étant ﬁxées, et les deux ﬁlms étant supposés symétriques pour toutes
les bulles, les paramètres adimensionnels de notre étude sont le nombre d’Archimède, le nombre
de Bond ainsi que le rapport e/d.
La présence des plaques entre lesquelles le liquide se déplace impose un cisaillement du ﬂuide
qui est d’autant plus important que l’épaisseur e est faible. L’évaluation de l’ordre de grandeur
des eﬀets visqueux et inertiels dans le ﬂuide permet de montrer, d’une part que le cisaillement
dans l’épaisseur domine les termes de viscosité élongationnels dans le plan de la cellule, et d’autre
part que le rapport entre les eﬀets inertiels et visqueux dépend du paramètre Re(e/d)2. Dans
notre gamme de paramètres, les nombres de Reynols des bulles sont tels que Re(e/d)2 > 10.
Ainsi, l’écoulement moyen bidimensionnel autour des bulles (r > R ﬁgure 2.5) présente des eﬀets
inertiels importants.
Lorsque la bulle se déplace dans la cellule, elle est séparée des plaques par un ﬁn ﬁlm liquide
d’épaisseur h supposée constante. La nature de l’écoulement dans le ﬁlm va dépendre de la
condition à l’interface entre la bulle et le liquide. S’il y a glissement, le ﬂuide piégé dans le ﬁlm
aura une vitesse nulle. A l’inverse, si le ﬂuide adhère à l’interface, un écoulement de Couette
va s’y développer. L’écoulement bidimensionnel en périphérie de la bulle va se raccorder à celui
du ﬁlm dans une zone appelée ménisque dynamique. Par un raisonnement sur les ordres de
grandeur des contraintes dans cette zone on peut estimer l’épaisseur des ﬁlms h à une vingtaine
de micromètres au maximum. Cet ordre de grandeur de h limite toute variation de courbure dans
le ﬁlm, et favorise la déformation de la bulle dans le plan des plaques sous l’action de variations
du champ de pression extérieur.
Par ailleurs, nous avons estimé le transfert de masse de la bulle vers le liquide en distinguant
la contribution des ﬂux vers les ﬁlms liquides plans qui séparent le gaz des parois et celle vers
l’écoulement bidimensionnel. Les contributions relatives dépendent de la taille de la bulle et de la
nature mobile ou immobile de l’interface gaz-liquide. Les densités surfaciques de ﬂux de chaque
région sont du même ordre de grandeur. L’aire d’échange des ﬁlms augmentant plus vite avec
la taille de la bulle que celle de la périphérie, la contribution des ﬁlms au ﬂux total devient
prépondérante pour les plus grandes bulles. On retiendra cependant qu’il est risqué de négliger
a priori l’une ou l’autre des contributions.
5 février 2009
43
Chapitre 3
Méthodes de mesure
3.1 Ombroscopie
Nous allons présenter ici la technique d’ombroscopie utilisée pour étudier la dynamique de la
bulle en ascension.
3.1.1 Dispositif expérimental.
Il s’agit ici de suivre le contour de la bulle dans le temps lors de son ascension. Pour cela on
a disposé un panneau lumineux (de marque Nanolight) à l’arrière de la cellule parallèlement aux
plaques (ﬁgures 3.1 (a) et (b)). Ce panneau (de dimension 20cmx20cm) est constitué de diodes
placées à sa périphérie, dont la lumière est guidée de manière à produire un éclairement uniforme
en espace et en temps, préférentiellement orienté dans la direction normale au support. Une
caméra rapide (Photron APX, 1280x1024) munie d’un objectif de 85mm de focale est disposée
de façon à ce que l’axe du système optique soit normal au plan des plaques. Le bras soutenant la
caméra est ﬁxé aux machoires de maintien des plaques, permettant ainsi de conserver les réglages
optiques quelle que soit l’inclinaison de la cellule (ﬁgure 3.1 (b)). Le champ d’observation est placé
loin de la zone d’injection, dans une région où l’épaisseur entre les plaques est de 1 ± 0.05mm
(cf chapitre 2). Pour la calibration des longueurs nous avons utilisé une mire que l’on peut
insérer dans l’espace entre les plaques. Une première taille de champ de 4.3cmx3.4cm permettant
d’avoir une déﬁnition de 33.5µm par pixel a été utilisée pour étudier les bulles de diamètre
compris entre 1mm et 5mm environ. Lorsque les bulles ont un mouvement oscillant, nous avons
utilisé un champ plus large de 12.8cmx10.2cm aﬁn d’observer au moins une ou deux longueurs
d’onde du mouvement. On a dans ce cas une déﬁnition de 100µm par pixel.
3.1.2 Analyse d’image.
Chaque séquence correspondant au passage d’une bulle dans le champ est traitée avec des
programmes développés avec le logiciel Matlab. Aﬁn d’enlever d’éventuels objets ou taches ﬁxes
présents dans le champ d’observation, une image de fond est retirée sur chaque image de la
séquence. Le contour de la bulle est ensuite détecté par seuillage des niveaux de gris.
La ﬁgure 3.2 (a) est une illustration de l’image d’une bulle à laquelle on a enlevé une image
de fond. On voit clairement se détacher une zone plus claire d’environ 0.6mm (ﬁgure 3.2 (b))
correspondant à la périphérie de la bulle. En eﬀet, la surface de la bulle en contact avec les
ﬁlms liquide étant plane, seul les rayons lumineux passant par le bord de la bulle (de courbure
non nulle) sont déviés. Par conséquent la position de l’extrémité de la bulle est indiquée par le
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(a) (b)
Fig. 3.1: Schéma du dispositif d’acquisition d’images par ombroscopie (a) vue de face (b) vue de
profil.
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Fig. 3.2: (a) Image d’une bulle à laquelle on a soustrait une image de fond (b) profil de niveau
de gris le long de la ligne C (pointillés).
front montant le plus raide du proﬁl de niveau de gris (ﬁgure 3.2 (b))). Pour les acquisitions
réalisées avec le grand champ d’observation, la périphérie de la bulle est détectée avec une
précision d’environ 0.2mm pour des diamètres de bulle allant de 5 à 20mm. Les erreurs relatives
sur les valeurs de l’aire de la surface S et sur la longueur du périmètre P sont donc inférieures
respectivement à 8 et 4%. Pour le petit champ, la précision est de 0.07mm pour les bulles de
diamètre inférieur à 5mm. Comme les bulles les plus petites font environ 1mm de diamètre,
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l’erreur relative est donc ici inférieure à 7%.
3.2 Vélocimétrie par Image de Particules
Une solution permettant de mettre en place une mesure PIV (Particule Image Velocimetry)
dans la cellule pourrait consister à générer une nappe laser entre les plaques qui soit parallèle
à celles-ci, aﬁn d’obtenir le champ de vitesse dans le plan de la nappe. Pour pouvoir réaliser
des mesures précises, il faudrait alors connaître la position de la nappe dans l’interstice entre les
plaques, s’assurer qu’elle est parallèle au plan des plaques et pouvoir mesurer son épaisseur. On
peut noter qu’avec une telle méthode d’éclairage la mesure dans l’ombre portée d’une bulle serait
impossible. La mise en place d’une telle méthodologie serait lourde et reste de toutes façons très
diﬃcile en raison de l’absence d’accés optiques sur les bords de la cellule (depuis l’axe optique
y).
La solution que nous avons retenue est diﬀérente et permet de s’aﬀranchir de ces contraintes
puisqu’elle consiste à éclairer la cellule 2D en volume. Dans ce cas, à cause du gradient de vitesse
dans l’épaisseur, les vitesses des traceurs varient de zéro à la vitesse maximum du liquide en
fonction de la distance aux parois. Dans de telles conﬁgurations conﬁnées, il est possible de
ne prendre en compte que la lumière de traceurs situés à une distance donnée des plaques, en
utilisant un système optique ayant une profondeur de champs suﬃsament petite. Mais cette
méthode limite fortement la taille du champ d’observation. Nous avons donc décidé de ne pas
restreindre la taille de la fenêtre d’investigation et de travailler avec une profondeur de champ
plus grande que l’écart entre les plaques. Dans ce cas, on enregistre la contribution lumineuse de
tous les traceurs, quel que soit leur éloignement des parois.
Après avoir décrit de manière détaillée la technique PIV utilisée, il nous faudra donc préciser
le sens de notre mesure de vitesse.
3.2.1 Description du système PIV.
Aﬁn d’étudier le champ de vitesse autour des bulles, nous avons adapté la technique PIV à
notre cellule bidimensionnelle. On présente ici le montage qui a été utilisé avec la cellule verticale.
Un laser pulsé Quantel d’une puissance de 2x200mJ est disposé de manière à ce que le faisceau
lumineux qu’il émet (à une longueur d’onde de 532nm) soit horizontal (ﬁgure 3.3 (a)). Une lentille
sphérique permet de réaliser à partir du faisceau un cône de lumière qui éclaire tout le ﬂuide
situé entre les plaques de verre. Le laser est tourné suivant l’axe vertical aﬁn de ne pas envoyer
la lumière directement sur la caméra dont l’axe optique est perpendiculaire au plan des plaques
(ﬁgure 3.3 (b)). La caméra est de type sensicam PCO 1280x1024 pixel2. La région d’investigation
est située (56.6 ≤ x ≤ 64cm, 24.1 ≤ y ≤ 30cm). Le ﬂuide est ensemencé de traceurs qui sont
des particles de PMMA de taille 1-20µm remplies de Rhodamine B encapsulée. Grâce à un ﬁltre
passe-haut ﬁxé sur l’objectif de la caméra (85mm de focale), seule la lumière de longueur d’onde
supérieure à 580nm émise par ﬂuorescence par les traceurs est enregistrée. Comme nous venons
de l’indiquer, la profondeur de champ du système est supérieure à l’épaisseur entre les plaques,
et par conséquent, les contributions de tous les traceurs occupant le volume éclairé sont prises
en compte.
La vitesse de sédimentation des traceurs a été estimée par mesure PIV en ﬁlmant le liquide
au repos, et en choisissant un intervalle de temps entre chaque tir suﬃsament important pour
capter le déplacement des particules. On obtient une vitesse de sédimentation Vs ∼= 30µm/s bien
plus faible que la gamme de vitesse étudiée (0.001−0.2m/s) , nous garantissant que les particules
de Rhodamine sont de bon traceurs pour notre étude.
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Le temps entre les tirs des deux cavités laser est choisi de manière à ce que le déplacement
des particules soit inférieur au quart de la maille de calcul PIV, ce qui assure une optimisation
de la mesure de vitesse. Une taille caractéristique des fenêtres d’observation est de 5.92cmx7.4cm
ce qui donne une déﬁnition de 57.8µm par pixel.
Le champ des déplacements est calculé au moyen de l’algorithme de calcul PIV 2D2C (2 di-
mensions, 2 composantes) nommé PIVIS développé au service Signaux et Images du Laboratoire
(Levordier, 1999, Maurel, 2000, Lecordier, Demare, Vervisch, Réveillon et M Trinité 2001). La
bonne qualité des images enregistrées permet d’appliquer l’algorithme sur ces images sans avoir
à appliquer de traitement préliminaire d’amélioration des images par soustraction d’une image
de fond. Le calcul PIV est réalisé en deux étapes classiques. La première étape est une intercor-
rélation entre des mailles de taille 32x32pixel2 en coïncidence sur les deux images. La deuxième
étape fait appel à une interpolation d’image sous-pixel (Lecordier, 2001) et le calcul est eﬀectué
sur des mailles de 8x8pixel2 avec une recouvrement de 0, 5. La précision de l’algorithme de calcul
des déplacements est réputée de l’ordre de 0, 1pixel. Nous eﬀectuons ensuite un post-traitement
qui consiste à détecter et à éliminer les vecteurs faux. Dans cette étape les bons rapports signal
sur bruit de nos mesures ont permis de s’aﬀranchir des vecteurs faux en utilisant un simple seuil.
Quand une bulle se trouve dans le champ de calcul PIV, les réﬂexions sur son interface
rendent le calcul du champ de vitesse impossible dans son voisinage proche par une méthode
d’intercorrélation ordinaire (voir ﬁgure 3.4). Dans ce travail nous avons choisi d’éliminer les
vitesses calculées à une distance inférieure à celle associée à 2 mailles PIV de l’interface.
(a) (b)
Fig. 3.3: Schéma du dispositif PIV (a) vue de profil (b) vue de dessus.
3.2.2 Etalonnage des mesures PIV
Une procédure d’étalonnage a été réalisée pour déterminer la signiﬁcation de la vitesse dé-
terminée par PIV. Elle consiste à vidanger la cellule verticale aﬁn de générer un écoulement
uniforme quasi-stationnaire, dont la vitesse sera comparée à celle obtenue par la mesure PIV.
Des images acquises à deux instants lors d’une vidange (ﬁgure 3.5), montrent que la surface libre
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Fig. 3.4: Image pour l’analyse PIV en présence d’une bulle. (1.55×1.59cm avec 57.8µm/pix.
Les zooms correspondent à une maille de calcul (32×32pixels) : près et loin de l’interface
est clairement visible dans le champ de la caméra. La détection de sa position au cours du temps
par analyse d’image (à intervalles réguliers, ﬁxés par la fréquence du laser), permet de calculer
sa vitesse verticale v(y). On calcule alors la vitesse 〈v〉 moyennée sur l’ensemble des vitesses
prélevées le long de l’interface. Les faibles variations de v liées à une mouillabilité non uniforme
des plaques sont estimées grâce à l’écart-type
〈
v′2
〉1/2
. Les mêmes images utilisées pour mesurer
v servent à calculer le champ de vitesse vpiv de l’écoulement sous la surface libre. Son écart type〈
v′2piv
〉1/2
ainsi que sa moyenne 〈vpiv〉 sont calculés sur l’ensemble du champ de déplacement du
liquide.
(a) (b)
Fig. 3.5: Surface libre dans le champ de la caméra (de taille 58.9mm×73.6mm) lors d’une vidange
de la cellule (a) image à l’instant t1 (b) image à l’instant t2 .
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Fig. 3.6: Evolution temporelle de la vitesse de référence 〈v〉 et de la vitesse moyenne du champ
PIV 〈vpiv〉 ; ◦ 〈vpiv〉 ;  〈v〉 ; +
〈
v′2piv
〉1/2
; ∗ 〈v′2〉1/2 ; (a) Rec = 8.8 ; (b) Rec = 150. Les instants
t1 et t2 correspondent aux images de la figure 3.5.
La ﬁgure 3.6 montre l’évolution temporelle des vitesses pour deux valeurs du nombre de
Reynolds du canal Rec (Rec = ρ 〈v〉 e/µ). On observe que 〈vpiv〉 est égal à 〈v〉 pour une vitesse
de vidange de 8.8mm/s (ﬁgure 3.6 (a)) alors que 〈vpiv〉 est 40% moins grande pour une vitesse
de 150mm/s (ﬁgure 3.6 (b)). Dans les deux cas, les écarts types sont faibles, indiquant que
les valeurs moyennes sont bien signiﬁcatives. D’autre part, il est important de préciser que la
durée des expériences est suﬃsament grande pour que le rapport 〈vpiv〉 / 〈v〉 atteigne une valeur
constante.
L’évolution du rapport 〈vpiv〉 / 〈v〉 en fonction du nombre de Reynolds du canal est donnée
par la ﬁgure 3.7.
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Fig. 3.7: 〈vpiv〉 / 〈v〉 en écoulement stationnaire + résultats expérimentaux — prédiction théorique
prenant en compte la migration des traceurs .
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Sous ces conditions d’écoulement uniforme et stationnaire, l’expérience montre que la PIV
mesure la vitesse moyenne de l’écoulement lorsque le nombre de Reynolds du canal est inférieur à
100. Pour des valeurs plus grandes (Rec>150), le rapport des vitesses décroît et atteint la valeur
de 0.6. Le fait que la mesure PIV donne des vitesses inférieures à la vitesse moyenne du ﬂuide
peut être attribué à des eﬀets inertiels pouvant induire une position préférentielle des traceurs
dans l’écoulement. Depuis les travaux de Segré et Silberberg (1962) une attention particulière a
été portée au phénomène de migration de particules de ﬂottabilité neutre dans des écoulements
cisaillés. Une telle migration peut modiﬁer l’uniformité de l’ensemencement et provoquer une
accumulation des traceurs à une position d’équilibre, zeq, qui dépend du nombre de Reynolds
du canal. Cet équilibre résulte de la compétition de deux mécanismes antagonistes qui brisent
la symétrie de l’écoulement lorsque l’on se place dans le repère de la particule. D’une part, la
perturbation de l’écoulement causée par la présence de la particule est modiﬁée du fait de la
présence des parois, ce qui génère un gradient de pression qui pousse la particule vers le centre
du canal. D’autre part, la courbure du proﬁl de vitesse suivant l’axe Oz est à l’origine d’une
force de portance qui déplace la particule vers les parois ( Matas J.B, 2004). En supposant que
le proﬁl de l’écoulement à travers le canal est parabolique (écoulement de Poiseuille), et que les
traceurs ont tous migré à la position d’équilibre, on peut conclure que le système PIV mesure la
vitesse du ﬂuide à la position zeq :
〈vpiv〉 = 3
2
〈v〉
(
1− 4
(zeq
e
)2)
(3.1)
Pour une vidange de vitesse 〈v〉, et en utilisant la prédiction théorique d’Asmolov (1999)
donnant zeq(Re), nous avons obtenu l’évolution théorique du rapport 〈vpiv〉 / 〈v〉 représentée par
la ligne continue sur la ﬁgure 3.7. On observe que les eﬀets inertiels de migration prédisent
quantitativement la mesure PIV pour des nombres de Reynolds supérieurs à 150. Nos résultats
suggèrent que pour les faibles nombres de Reynolds les eﬀets inertiels sont négligeables et ne
modiﬁent pas la répartition uniforme initiale des traceurs. En dépit du fait que les traceurs dans
une maille de calcul ont des vitesses diﬀérentes dans l’épaisseur entre plaques, la mesure PIV
donne la vitesse moyenne du ﬂuide. Pour des nombres de Reynolds plus importants (Rec > 150)
et à condition que les traceurs aient le temps de terminer leur migration, la vitesse moyenne du
ﬂuide peut être obtenue en utilisant la prédiction théorique d’Asmolov.
3.2.3 Mesure PIV pour des écoulements instationnaires
Nous avons vu précédemment que pour des nombres de Reynolds du canal suﬃsamment
élevés et pour des écoulement stationnaires, la mesure par PIV ne donne pas la vitesse moyenne
du ﬂuide. Dans le cas d’écoulements instationnaires autour de bulles, la question se pose donc
de savoir si la technique PIV donne accès à la vitesse moyennée dans l’épaisseur.
L’écoulement bidimensionnel dans la zone proche du nez d’une bulle est potentiel, à condition
que le nombre de Reynols soit suﬃsamment grand (Collins, 1965 ; Bush & Eames, 1998). Pour
cette raison, nous allons comparer le champ de vitesse mesuré par PIV au champ potentiel près du
nez de bulles telles que Re > 2500. Dans cette gamme de nombres de Reynols, nous constaterons
au chapitre suivant que les bulles ont une forme de calotte et se déplacent suivant une trajectoire
rectiligne. La partie droite de la ﬁgure 3.8 montre le champ de vitesse expérimental autour d’une
bulle de diamètre d = 16.9mm et de vitesse U = 0.173m/s (Re = 2924). Le champ potentiel
autour du cercle de même courbure que celle du nez de la bulle et se déplaçant à la vitesse U est
représenté sur la partie de gauche. On peut voir de cette manière qu’il y a un bon accord entre
le champ théorique et le champ expérimental. Une comparaison quantitative est donnée sur la
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Fig. 3.8: Champ de vitesse autour d’une bulle se déplaçant dans la cellule 2D (Re = 2924). A
droite : mesure PIV. A gauche : écoulement potentiel bidimensionnel autour du cercle.
ﬁgure 3.9 : les proﬁls des 2 composantes de vitesse sont tracés suivant les lignes Cx et Cy tracées
sur la ﬁgure 3.8. Ceci conﬁrme l’excellent accord entre les résultats thériques et expérimentaux.
Pourtant, comme le gradient de vitesse dans l’épaisseur a une inﬂuence sur la mesure PIV,
le fait que l’écoulement potentiel décrive si bien le champ expérimental paraît étonnant. En
eﬀet, ici Rec = 169 et on s’attendrait à ce que les particules migrent vers une position d’équilibre
donnant lieu à une ségrégation. Ceci n’a pas lieu et s’explique si l’on compare les échelles de temps
du problème qui sont : i) le temps durant lequel le liquide subit la perturbation induite par le
déplacement de la bulle (d/U) et ii) celui que met le proﬁl de Poiseuille pour se développer (e2/ν).
Comme e2/ν ∼= 10d/U , le proﬁl de vitesse dans l’épaisseur du canal reste plat, à l’exception de
la ﬁne couche limite aux parois. En l’absence de gradient de vitesse, les traceurs ne migrent
pas et sont transportés par l’écoulement à une vitesse quasi égale à la vitesse moyenne dans la
section. Par conséquent, il n’y a plus d’ambiguité : la PIV mesure bien la vitesse de l’écoulement
bidimensionnel. De plus le rapport entre les 2 temps caractéristiques peut s’écrire sous la forme du
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Fig. 3.9: Profils de vitesse. (a) Composante verticale de la vitesse suivant la ligne Cx ; (b)
Composante verticale de la vitesse suivant la liqne Cy ; (c) Composante horizontale de la vitesse
suivant la ligne Cy. Les lignes Cx et Cy sont tracées sur la figure 3.8.
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nombre adimensionnel Re (e/d)2 qui va augmenter lorsque Re va décroitre (cf chapitre 4). Ainsi,
le raisonnement précédent restera valable pour toute notre gamme de nombres de Reynolds.
La qualiﬁcation minutieuse de notre méthodologie et de la signiﬁcation de nos mesures PIV
nous ont amenés, de façon fortuite, à mesurer directement un eﬀet rarement observé et diﬃcile
à mettre en évidence qu’est l’eﬀet Segré-Silberberg.
3.3 Fluorescence Induite par Laser dans un Plan
La PLIF (Planar Laser Induced Fluorescence) est une technique de mesure connue permettant
de mesurer dans un plan la concentration d’un constituant présent dans un ﬂuide. Ce constituant
est une molécule ayant des propriétés de ﬂuorescence nommée ﬂuorophore. Nous verrons ici une
mise en oeuvre moins courante de cette technique : la mesure de la concentration d’un constituant
qui inhibe la ﬂuorescence du ﬂuorophore (méthode dite quenching en anglais).
3.3.1 Qu’est ce que la fluorescence ?
Principe général
Lorsque que l’on éclaire une solution contenant un ﬂuorophore avec une lumière de longueur
d’onde νs, une partie de l’énergie est absorbée. La conséquence de cette absorption est que les
molécules de ﬂuorophore constituant le milieu se retrouvent dans un état excité S1, c’est à dire
à un niveau d’énergie électronique supérieur à l’état fondamental S0 (ﬁgure 3.10). Le retour à
l’état S0 se fait suivant diﬀérents processus qui sont de nature radiative ou pas. Le processus
radiatif correspondant à l’émission de lumière à la longueur d’onde νf est appelé ﬂuorescence.
Comme le montre la ﬁgure 3.10 l’émission radiative correspondant à la ﬂuorescence ne se fait
pas directement du niveau excité le plus élevé, mais à partir d’un niveau inférieur qui est atteint
par conversion interne. L’énergie lumineuse étant proportionnelle à la fréquence et à la constante
de Planck h, la lumière de ﬂuorescence a donc une fréquence plus faible que celle de la lumière
absorbée. Cette diminution de la fréquence (ou augmentation de la longueur d’onde) est à l’origine
d’une diﬀérence entre la courbe d’absorption et d’émission du ﬂuorophore appelée décalage de
Stokes. L’intêret de ce décalage est de pouvoir ﬁltrer la lumière incidente aﬁn de ne conserver
que la lumière de ﬂuorescence dont l’intensité est reliée à la concentration en ﬂuorophore.
Fig. 3.10: Diagramme de Jablonski (cf Albani
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Temps de vie de ﬂuorescence et inhibition dynamique
Après excitation, les molécules mettent un certain temps à retourner à l’état fondamental.
Si l’on considère une population de N molécules de ﬂuorophore à l’état excité à l’instant t, la
vitesse à laquelle cette population décroît peut se modéliser par (Albani, 2001) :
dN
dt
= − (kr + knr)N (3.2)
où kr et knr sont les constantes de dépeuplement relatives respectivement aux processus
radiatifs et non radiatifs. La population de molécules excitées décroît donc de manière exponen-
tielle, et le temps de vie de ﬂuorescence 〈τ〉 déﬁni par 1/ (kr + knr) est le temps de relaxation.
L’ordre de grandeur du temps de vie est la dizaine de nanosecondes.
Dans certains cas, la collision du ﬂuorophore avec des molécules appelées inhibiteur modiﬁe la
vitesse de dépeuplement. Ce processus non radiatif, appelé inhibition dynamique, va s’ajouter
aux autres processus. On a alors la loi de dépeuplement suivante :
dN
dt
= − (kr + knr + kq [Q])N (3.3)
où [Q] est la concentration de la molécule inhibitrice dans la solution et kq la constante
biomoléculaire d’inhibition.
Le temps de vie de ﬂuorescence est donc diminué en apparence et vaut alors :
〈τq〉 = 1
kr + knr + kq [Q]
(3.4)
Intensité de ﬂuorescence et relation de Stern-Volmer
Le nombre de photons émis par la population de molécules excitées est lui aussi égal à N .
L’intensité lumineuse reçue pendant un intervalle de temps δt est donc déﬁnie par :
I =
1
δt
∫ δt
0
N(t)dt (3.5)
Le calcul des intensités lumineuses de ﬂuorescence perçues en l’absence (I0) et en présence de
l’inhibiteur (I) à la concentration [Q] peut être mené pour un intervalle de temps δt très court.
On montre aisément que ce rapport vériﬁe la relation suivante, qui porte le nom d’équation de
Stern-Volmer :
I
I0
=
1
1 +Ksv [Q]
(3.6)
Ce rapport suit une évolution non linéaire en fonction de la concentration de l’inhibiteur, et
fait intervenir la constante de Stern-Volmer Ksv = kq/(kr + knr). Cette constante correspond au
produit entre la constante biomoléculaire d’inhibition kq et le temps de vie de ﬂuorescence en
l’absence d’inhibiteur 〈τ〉 = 1/ (kr + knr). Cette équation de Stern-Volmer est utilisée, lorsqu’on
connait Ksv, grâce à un étalonnage par exemple, pour déterminer la concentration [Q] à partir
des mesures de I0 et de I.
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3.3.2 Description du système PLIF utilisé pour cette étude.
Le système laser/caméra est disposé de la même manière que pour la mesure PIV : le laser
(Quantel 2x200mJ) émet un faisceau laser horizontal qui est décalé d’un angle d’environ 40˚par
rapport à un plan vertical Oxz (ﬁgures 3.11(a) et (b)), aﬁn de ne pas saturer la caméra dont l’axe
optique est normal au plan de la cellule (ﬁgure 3.11 (b)). Deux lentilles cylindriques permettent
d’élargir le faisceau laser aﬁn d’éclairer la cellule sur une bande verticale (ﬁgure 3.11 (a)). La
lumière du laser de longueur d’onde 532nm excite les molécules de ﬂuorophore en solution dans
le liquide. Le ﬂuorophore utilisé est un complexe de Ruthénium dont la formule est : tris (4.7
diphenyl-1, 10-phenanthroline) Ruthénium (II) bis(perchlorate)(CAS : 75213-31-9), également
utilisé par Dani, Guiraud et Cockx (2007) pour des mesures de champ de concentration autour
d’une bulle non conﬁnée. Ce ﬂuorophore est soluble dans l’eau en présence d’une faible quantité
d’alcool. L’oxygène dissous est un inhibiteur de la ﬂuorescence de ce complexe de Ruthénium.
Cette propriété est exploitée dans ce travail pour mesurer les concentrations en oxygène. D’autres
traceurs présentant une inhibition de la ﬂuorescence par l’oxygène existent (Roy et Duke 2000),
mais les propriétées de ﬂuorescence de la molécule que nous utilisons, ainsi que son coût raison-
nable sont à l’origine de notre choix technique. Comme on le verra plus loin, ce ﬂuorophore a
la propriété intéressante d’absorber de la lumière et de ré-émettre à des longueurs d’onde suﬃ-
samment décalées pour que l’on puisse bien séparer la lumière laser d’excitation et la lumière de
ﬂuorescence. La lumière de ﬂuorescence émise est ﬁltrée au moyen d’un ﬁltre passe haut placé
devant l’objectif (85mm de focale) de la caméra (sensicam PCO, 1376x1040). Grâce à un système
d’injection raccordé aux tubes capillaires, il est possible d’envoyer de l’azote ou de l’oxygène pur
dans la solution (ﬁgure 3.11 (a)). L’injection de bulles d’azote avant toute mesure du transfert au-
tour de bulles d’oxygène permet d’enlever l’oxygène préalablement contenu dans la solution. De
cette manière, c’est uniquement l’inhibition de la ﬂuorescence provoquée par l’oxygène transféré
par les bulles d’oxygène qui sera exploitée.
(a) (b)
Fig. 3.11: Schéma du dispositif PLIF (a) vue de face (b) vue de profil.
Dans l’épaisseur entre les plaques on peut considérer que tous les points reçoivent la même
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intensité de lumière issue du laser car l’épaisseur de la cellule est très faible et le coeﬃcient
d’atténuation de la lumière est également très faible pour l’eau. En eﬀet, même pour de l’eau
trouble le coeﬃcient d’absorption à 530nm est de l’ordre de 0.5m−1. La loi de Beer-Lambert
donne donc une absorption lumineuse à la traversée de la cellule (I−I0)/I0 de 5.10−4 seulement.
Pour la même raison, les contributions à l’intensité globale de ﬂuorescence sont équivalentes pour
tous les points sur une même normale aux plaques, puisque pour de l’eau trouble le coeﬃcient
d’absorption à 600nm vaut c(600nm) ≈ 0.4m−1. La cellule bidimensionnelle se comporte donc
comme un système optiquement mince.
Les propriétés de ﬂuorescence du complexe de Ruthenium que nous avons utilisé sont carac-
térisées par des spectres d’absorption et d’émission reportés sur les ﬁgures 3.12, 3.13 et 3.14. Ces
spectres ont été mesurés au laboratoire des Intéractions Moléculaires et Réactivité Chimique et
Photochimique de Toulouse (UMR 5623) durant cette thèse. Sur ces ﬁgures toutes les courbes
ont été obtenues à partir d’une solution aqueuse contenant 25 mg/L de complexe de Ruthenium,
environ 9% volumique d’éthanol, et environ 9mg/L d’oxygène dissous (équilibre avec l’air). Sur
la ﬁgure 3.14 seulement une des courbes correspond à un échantillon dénué d’oxygène dissous.
La ﬁgure 3.12 montre le spectre d’absorption de cette solution. On voit que, lorsque l’échan-
tillon est éclairé par une lumière comportant des longueurs d’onde comprises entre 320 et 600nm,
il absorbe beaucoup d’énergie pour les longueurs d’onde proches de 450nm.
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Fig. 3.12: Spectre d’absorption du tris (4.7 diphenyl-1, 10-phenanthroline) Ruthénium (II)
bis(perchlorate) (solution en équilibre avec l’air).
Si on éclaire l’échantillon avec une lumière centrée sur une longueur d’onde λex, choisie proche
de 450nm, on enregistre un spectre d’émission donnant l’intensité de la ﬂuorescence émise sur
toute une gamme de longueurs d’onde (ﬁgure 3.13 : courbes de droite). On constate que la
ﬂuorescence émise comporte des longueurs d’onde allant de 550 à 750 nm (au moins), avec un
pic marqué à 620nm environ. La hauteur de ce pic dépend de λex, et, parmi les 3 valeurs de λex
testées (420, 450 et 480nm), c’est λex = 450nm qui engendre la ﬂuorescence la plus intense.
Nous avons cherché à savoir si l’énergie absorbée par l’échantillon est restituée essentiellement
en ﬂuorescence sur tout l’intervalle des longueurs d’onde pouvant exciter le ﬂuorophore. En eﬀet
un autre phénomène, radiatif ou non, peut utiliser une partie de l’énergie, dans une gamme plus
ou moins étendue de l’intervalle [320nm; 600nm]. Sur la ﬁgure 3.13 la courbe de gauche, appelée
spectre d’excitation, a été obtenue en mesurant l’énergie de ﬂuorescence émise par l’échantillon
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à 600nm, et en la représentant en fonction de la longueur d’onde d’excitation. On voit bien
que l’énergie de ﬂuorescence émise à 600nm suit une courbe homothétique au spectre d’absorp-
tion. L’énergie absorbée est donc transformée en ﬂuorescence dans les mêmes proportions sur
l’intervalle [320nm; 600nm]. Il n’y a donc pas de phénomène parasite à la ﬂuorescence.
Enﬁn, on remarque sur la ﬁgure 3.13 un décalage de longueurs d’ondes confortable entre
le spectre d’excitation et les spectres d’émissions, avec un faible recouvrement. Le décalage de
Stokes vaut environ 175nm.
Sur la ﬁgure 3.14 on peut comparer les spectres d’émission avec une excitation à 450nm
réalisés en présence et en absence d’oxygène dissous. L’eﬀet inhibiteur de l’oxygène est bien
visible.
Dans nos expériences, nous avons utilisé un laser à 532 nm. La longueur d’onde d’excita-
tion n’est donc pas optimale, mais elle s’est révélée satisfaisante pour réaliser des mesures de
l’inhibition en utilisant le laser dans la gamme haute des puissances délivrables.
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Fig. 3.13: Spectres d’émission et d’excitation du tris (4.7 diphenyl-1, 10-phenanthroline) ru-
thénium (II) bis(perchlorate) (solution en équilibre avec l’air) ; - - spectre d’exitation pour
λem=600nm ; + spectre d’émission pour λex=450nm ; ◦ spectre d’émission pour λex=420nm ;
— spectre d’émission pour λex=480nm.
3.3.3 Analyse des conditions d’éclairement et du signal de fluorescence
Dans cette partie nous commençons par décrire et caractériser le signal de ﬂuorescence induit
par la lumière du laser.
Fluctuations temporelles du laser
La ﬁgure 3.15 est une image produite par la lumière de ﬂuorescence dans la bande éclairée
par le laser pour une solution désoxygénée contenant un mélange homogène d’eau, d’alcool et
de complexe de Ruthénium. Les proﬁls de niveaux de gris (NG) montrent que l’intensité de
ﬂuorescence ﬂuctue spatialement dans tout le champ de visualisation (ﬁgure 3.16). L’intensité
du laser ne se répartit donc pas de façon homogène dans le volume de mesure. D’autre part, il y
a également une ﬂuctuation temporelle de l’intensité locale. La ﬁgure 3.16 illustre cela : en eﬀet,
si l’on compare des proﬁls de niveaux de gris entre deux images consécutives d’une séquence,
ceux-ci ne se superposent pas. Puisque le Ruthénium dissous dans le liquide a une concentration
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Fig. 3.14: Effet inhibiteur de la présence d’oxygène. - - spectre d’exitation du tris (4.7 diphenyl-1,
10-phenanthroline) ruthénium (II) bis(perchlorate) pour λem=600nm ; + spectre d’émission pour
λex=450nm (solution avec oxygène dissous) ; ⋄ spectre d’émission pour λex=450nm (solution
sans oxygène dissous).
uniforme dans tout le canal et que le champ de visualisation est suﬃsamment bas par rapport à
la surface libre pour que la concentration en oxygène dissous reste localement nulle, nous pouvons
aﬃrmer que les ﬂuctuations d’intensité sont liées à une qualité médiocre de notre éclairage laser.
On notera que ces ﬂuctuations spatio-temporelles pour un éclairage en volume, ont déja été
observées par Mainhagu, Oltean, Golﬁer et Bues (2007). Nous avons vériﬁé que ces ﬂuctuations
ne proviennent pas d’une ﬂuctuation de l’énergie globale tir à tir. La variation d’énergie totale du
signal de ﬂuorescence E estimée à partir de la somme de tout les niveaux de gris de l’image est
représentée en fonction du temps sur la ﬁgure 3.17. Les ﬂuctuations représentent moins de 2.5%
de la valeur moyenne de E sur la séquence. Ainsi, malgré les ﬂuctuations spatio-temporelles
locales, l’énergie totale du laser se conserve à chaque tir. L’éclatement du faisceau laser pour
générer un éclairage en volume de la cellule est certainement à l’origine de ces conditions de
bruit.
Les ﬂuctuations temporelles de l’éclairement nous ont obligé à renoncer à des mesures à partir
d’images instantanées. Nous nous sommes posé la question de savoir si on peut cependant déﬁnir
un signal de ﬂuorescence moyen reproductible. Nous avons donc calculé des moyennes de n images
consécutives pour les comparer entre elles. Lorsque n augmente, les images moyennes convergent,
et l’on peut considérer que, pour n > 15, elles sont identiques. Ce résultat est illustré par la ﬁgure
3.18 qui montre la reproductibilité des proﬁls de niveaux de gris de deux images moyennes pour
n = 15. Dans tout ce qui va suivre, nous travaillerons donc toujours à partir d’images moyennes,
puisque elles seules ne dépendent plus de la ﬂuctuation temporelle de répartition de l’intensité
lumineuse. La notation NG désignant le niveau de gris sera conservée, mais elle s’appliquera
uniquement aux images moyennées dans le temps.
Linéarité de la réponse en ﬂuorescence vis à vis de l’excitation laser
Avant d’étalonner le système en fonction de la concentration en oxygène dissous, nous nous
sommes assurés que nous travaillons bien dans un régime où le signal de ﬂuorescence varie
linéairement avec l’intensité de la lumière laser (Albani, 2001). En ouvrant le diaphragme de
la caméra au maximum, et en conservant le ﬁltre passe-haut, nous avons pu visualiser une
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Fig. 3.15: Image de fluorescence pour une solution désoxygénée d’eau distillée contenant
12.5mg/L de complexe de Ruthénium et 9% volumiques d’alcool.
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Fig. 3.16: Variation des niveaux de gris entre deux images instantanées consécutives séparée de
0.1s : (a) profil de NG suivant la ligne Γy (b) profil de NG suivant la ligne Γx ; — image à t = 1s ;
◦ image à t = 1.1s. Les lignes Γy et Γx sont représentées sur la figure 3.15
lumière qui contient le signal de ﬂuorescence et une partie résiduelle de la lumière laser non
entièrement ﬁltrée. Nous avons ainsi mesuré le niveau de gris moyen de ces images. Pour chaque
niveau d’énergie du tir laser, nous avons tout d’abord calculé le niveau de gris moyen d’image
en l’absence de ﬂuorophore 〈NGl〉. Pour obtenir un signal représentatif de l’énergie du laser, le
niveau de gris moyen des capteurs correspondant au bruit de la caméra 〈NG0〉 doit être retranché.
Ce bruit est estimé en enregistrant une image avec un cache sur la caméra. Le niveau de gris
correspondant uniquement à la lumière du laser est donc :〈
˜NGl
〉
= 〈NGl〉 − 〈NG0〉 (3.7)
Une prise d’images a été répétée en présence de ﬂuorophore pour les mêmes réglages d’énergie
du laser. Dans ce cas, les niveaux de gris sont notés 〈NGf 〉. Comme une partie de la lumière laser
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Fig. 3.17: Variation de la somme des niveaux de gris de chaque image E en fonction du temps .
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Fig. 3.18: Comparaison des niveaux de gris entre deux images moyennes : (a) suivant la ligne
Γy ; (b) suivant la ligne Γx ; — moyenne pour 15 images (n=1-15) ; ◦ moyenne pour 15 images
(n=15-30). Les lignes Γy et Γx sont représentées sur la figure 3.4.
n’a pas été ﬁltrée, le niveau de gris correspondant uniquement à la lumière émise par ﬂuorescence
vaut : 〈
˜NGf
〉
= 〈NGf 〉 − 〈NGl〉 (3.8)
où le niveau de gris moyen des capteurs 〈NG0〉 disparaît de manière implicite.
La ﬁgure 3.19 montre que l’évolution de
〈
˜NGf
〉
en fonction de
〈
˜NGl
〉
est bien linéaire.
3.3.4 Détermination du champ de concentration en oxygène dissous
Etalonnage dans le cas d’une concentration en oxygène uniforme dans la cellule
Rappelons qu’ici l’inhibiteur de la ﬂuorescence du Ruthénium est l’oxygène. Par conséquent
il faut pouvoir relier l’intensité du signal de ﬂuorescence à la concentration d’oxygène dissous
[O2]. Nous avons donc réalisé un étalonnage de la manière suivante : (i) l’injection d’oxygène par
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Fig. 3.19: Comparaison entre l’intensité de la lumière laser et celle de la fluorescence pour une
solution contenant 12.5mg/L de complexe de Ruthénium et 9% d’alcool . + résultats expérimen-
taux.
les capillaires permet d’obtenir diﬀérentes concentrations uniformes mesurées au moyen d’une
sonde oxymétrique ; (ii) pour chaque concentration, le signal de ﬂuorescence est enregistré sur une
séquence d’images. La ﬁgure 3.20 montre l’évolution en fonction de [O2] du rapport I0/I entre
l’intensité de ﬂuorescence sans inhibition ([O2]=0mg/L), et l’intensité lorsque il y a inhibition.
Les valeurs reportées ont été obtenues par moyenne sur tout le champ. Les points expérimentaux
montrent une évolution linéaire en fonction de [O2] donnant accès à la constante de Stern-
Volmer KSV . Ces étalonnages ont été réalisés pour diﬀérentes concentrations en Ruthénium et
en alcool. On peut remarquer que la concentration en Ruthénium ne modiﬁe pas l’eﬃcacité de
l’inhibition par l’oxygène puisque KSV reste la même (à concentration d’alcool identique). En
revanche, la présence d’alcool nécessaire à la dissolution du Ruthénium dans l’eau a une inﬂuence
évidente sur le rendement de ﬂuorescence. En eﬀet, pour une même concentration en ﬂuorophore,
doubler la concentration en éthanol revient presque à doubler KSV . De la même manière, pour
une concentration d’éthanol d’environ 20% (volumiques) nous obtenons une constante de Stern
Volmer proche de celle trouvée par A. Dani (2007) pour une concentration en alcool comparable
et une concentration en ﬂuorophore 15 fois plus faible. Par conséquent, aﬁn de tenir compte de
la variation de concentration en éthanol entre plusieurs séries de mesure, nous avons réalisé un
étalonnage pour chacune de ces séries. Nous avons également veillé à limiter l’évaporation de
l’éthanol pendant une série de mesure. Nous avons vériﬁé par pesée d’un volume de référence
que le mélange eau-éthanol garde la même composition à 1% près sur une journée d’expériences.
Nous avons eﬀectué l’ensemble de nos mesures avec une concentration du complexe de Ruthénium
égale à 12.5mg/L et une concentration en alcool de 9%. La constante de Stern-Volmer que nous
avons utilisée vaut donc 0.27L/mg.
Comme l’étalonnage a été eﬀectué en utilisant l’intensité moyenne sur tout le champ de
visualisation, nous avons voulu vériﬁer qu’il est possible de remonter à la concentration locale
en oxygène dissous en chaque pixel à partir de cet étalonnage. En d’autres termes, il s’est agi
de vériﬁer si un étalonnage fait en un point quelconque du champ donnerait la même relation
que celle de la ﬁgure 3.20. Dans nos conditions normales de mesure, le diaphragme de la caméra
est peu ouvert, on a 〈NGl〉 = 〈NG0〉 et le signal local de ﬂuorescence est ˜NGf (x, y, [O2]) =
NGf (x, y, [O2])− 〈NG0〉. Sa valeur moyenne dans tout le champ est notée
〈
˜NGf
〉
. Nous avons
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Fig. 3.20: Etalonnage en concentration d’oxygène. ⋄ [Ru]=25mg/L et 20% d’éthanol ; +
[Ru]=25mg/L et 9% d’éthanol ; ◦ [Ru]=12.5mg/L et 9% d’éthanol ;  Dani A. (2007)
[Ru]=1.6mg/L et 16.7%.
comparé le signal de ﬂuorescence ˜NGf (x, y, [O2]) normalisé par sa valeur moyenne dans tout
le champ
〈
˜NGf
〉
pour diﬀérents essais avec des concentrations en oxygène diﬀérentes mais
uniformes dans toute la cellule. Même s’il varie d’un point à un autre le signal normalisé ne
dépend pas de la concentration (ﬁgure 3.21) et on a pour des concentrations [O2]1 et [O2]2
quelconques :
˜NGf1〈
˜NGf1
〉 = ˜NGf2〈
˜NGf2
〉 ∀ [O2] (3.9)
Ce rapport est d’ailleurs égal à celui obtenu en l’absence d’oxygène. En notant NGf0 =
NGf (x, y, [O2] = 0) on obtient ainsi :
NGf0 − 〈NG0〉
NGf − 〈NG0〉 =
〈
˜NGf0
〉
〈
˜NGf
〉 (3.10)
Par conséquent, on vériﬁe que lorsque la concentration en oxygène dissous est uniforme entre
les plaques, la relation de Stern-Volmer peut être appliquée au signal lumineux dans tout le
domaine d’investigation pour obtenir le champ de concentration en oxygène dissous :
NGf0 − 〈NG0〉
NGf − 〈NG0〉 = 1 +Ksv [O2] (3.11)
Modiﬁcation de la ﬂuorescence au passage d’une bulle
La ﬁgure 3.22 montre l’image brute d’une bulle d’azote en ascension dans la fenêtre d’in-
vestigation. Cette image permet de visualiser les variations d’intensité lumineuse autour d’une
bulle sans transfert d’oxygène aux interfaces. On reconnaît sur cette image une bande verticale
ﬂuorescente intense au centre de la fenêtre liée aux hétérogénéités spatiales de l’éclairage issu
du laser. On remarque que le contour de la bulle est très brillant : les rayons lumineux issus du
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Fig. 3.21: Variation des niveaux de gris pour deux images moyennes normalisées (a) suivant la
ligne Γy ; (b) suivant la ligne Γx ; — [O2] = 0mg/L ; +[O2] = 2.41mg/L ; ◦ [O2] = 8.5mg/L .
Les lignes Γy et Γx sont représentées sur la figure 3.15 .
laser, qui frappent l’interface dans cette zone courbée, subissent des déviations et des réﬂexions
multiples. En ces points l’intensité lumineuse est très forte, et n’est pas totalement ﬁltrée par le
ﬁltre passe-haut de la caméra. Un rayon dévié par l’interface est également visible.
La ﬁgure 3.23 montre des images instantanées où l’on voit quatre bulles d’oxygène pur, de
tailles diﬀérentes, se déplaçant dans de l’eau préalablement désoxygénée. Outre les phénomènes
optiques déjà signalés pour l’image précédente, on remarque ici un sillage sombre derrière les
bulles : il s’agit de zones dont la ﬂuorescence est inhibée par la présence d’oxygène dissous.
Ces traces ne sont pas nettes sur les images brutes, du fait des niveaux de gris contrastés entre
le contour de la bulle et les zones autour et des fortes hétérogénéités de l’éclairement laser.
Pour s’aﬀranchir des variations temporelles de l’éclairement, nous avons du utiliser des images
moyennées sur 1,5 ou 2 secondes (15 ou 20 images successives). Le dépôt d’oxygène dissous
derrière les bulles est très rapidement ﬁgé dans l’espace après le passage de la bulle, comme on
le verra au chapitre 4. De sorte qu’une prise de moyenne sur les images du sillage lointain des
bulles n’induit pas d’eﬀet d’intégration temporelle du champ de concentration en oxygène dissous.
On divise ces images moyennes par l’image de fond moyenne, pour minimiser les hétérogénéités
spatiales de l’éclairement.
Ainsi par exemple, la ﬁgure 3.24(a) montre une image brute (non moyennée), prise après le
passage des 4 bulles de l’image 3.23 ; la ﬁgure 3.24(b) a été obtenue en divisant la moyenne des
15 images suivantes par l’image de fond moyenne. On constate sur cette image que le champ de
concentration en oxygène est bien net et qu’il est a priori quantitativement exploitable.
Interprétation quantitative de la trace en oxygène dissous laissée derrière une bulle
On voit sur l’image 3.24(b) que la trace en oxygène dissous laissée derrière une bulle est
composée de zones plus ou moins intenses qui peuvent résulter (i) d’hétérogénéités d’un champ de
concentration uniforme dans l’épaisseur entre les plaques mais qui évolue dans le plan Oxy ou (ii)
de la superposition de diﬀérentes couches de concentration en oxygène distribuées dans l’épaisseur
entre les plaques. L’analyse théorique sur le transfert de masse autour de bulles conﬁnées, menée
au chapitre 2, a mis en évidence deux mécanismes de transfert distincts : le transfert dans
les minces ﬁlms de liquide placés entre les interfaces et les plaques, et le transfert à travers
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l’interface périphérique de la bulle. On doit donc s’attendre à ce que les proﬁls de concentration
dans la direction z, qui résultent de ces deux types de transfert, puissent être non uniformes.
Cela complique l’interprétation des mesures d’intensité en mesures de concentration en oxygène
dissous. En eﬀet, nous avons expérimentalement accès à l’intensité de ﬂuorescence totale émise
en chaque point I(x, y). Cette intensité résulte des contributions de tous les points ﬂuorescents
présents dans l’interstice entre les plaques. La loi de Stern-Volmer (relation 3.6) n’étant pas
linéaire, elle ne permet de relier l’intensité de ﬂuorescence mesurée I(x, y) et la concentration
moyenne en oxygène entre les plaques Cm(x, y) que lorsque celle-ci est uniformément répartie en
z. Les hétérogénéités de la concentration dans l’interstice ne nous permettent pas d’appliquer de
façon directe notre relation d’étalonnage pour transformer les intensités lumineuses moyennes en
concentrations moyennes dans l’interstice.
On peut cependant tenter d’adopter des hypothèses de travail pour interpréter les mesures.
Ces hypothèses prennent en compte la spéciﬁcité des transferts d’oxygène autour de bulles bidi-
mensionnelles. Nous verrons au chapitre 5 qu’il est raisonnable de supposer que la trace d’oxygène
derrière la bulle est constituée, d’une part de 2 zones ﬁnes proches des plaques, qui sont la mé-
moire des ﬁlms et sont épaisses d’une dizaine de microns et riches en oxygène issu des ﬁlms,
et d’autre part d’une zone parallèle aux plaques, distante de chaque plaque d’une dizaine de
microns, et comportant également de l’oxygène dissous, issu de la périphérie de la bulle.
Dans une volonté de simpliﬁcation du problème, on supposera que ces diﬀérentes couches
comportant de l’oxygène dissous sont elles-mêmes homogènes dans la direction normale aux
plaques. Cette hypothèse sera discutée au chapitre 5.
On représente alors la répartition d’oxygène dans l’interstice entre les plaques, en un point
de coordonnées x et y, par le schéma général de la ﬁgure 3.25.
La concentration moyenne en ce point est
CM = (aA+ (e− a)B)/e (3.12)
Dans la zone comprise entre z = 0 et z = a, la concentration est homogène de valeur A et on
peut utiliser la relation de Stern-Volmer : l’intensité de ﬂuorescence délivrée par cette zone sera
IA
I0
=
∫ a
0
1
1 +KSVA
dz =
a
1 +KSVA
(3.13)
De même pour la zone voisine on aura :
IB
I0
=
e− a
1 +KSVB
(3.14)
L’intensité de ﬂuorescence totale I = (IA+IB) mesurée au point (x, y) vériﬁe donc la relation
générale suivante
I
I0
=
a
1 +KSVA
+
e− a
1 +KSVB
(3.15)
Cette intensité totale I correspond à la concentration moyenne CM dans l’interstice. Ainsi
lorsqu’on mesure une intensité de ﬂuorescence I au point (x, y), on dispose d’un système de 2
équations (3.12 et ) comportant 4 inconnues : a, A, B et CM pour interpréter les mesures. Pour
obtenir la valeur de la concentration moyenne CM au point de mesure, il faudra donc formuler
des hypothèses sur l’épaisseur de la couche a et sur une des concentrations (A ou B), ou alors
sur les concentrations A et B.
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Cette démarche sera appliquée et discutée pour l’interprétation quantitative des images de
traces d’oxygène dissous derrière les bulles et pour obtenir des champs de concentration au
chapitre 5.
Fig. 3.22: Image d’une bulle d’azote.
5 février 2009
3.3. Fluorescence Induite par Laser dans un Plan 65
(a) (b)
(c) (d)
Fig. 3.23: Séquence d’images brutes d’un groupe de 4 bulles de tailles différentes. Chaque image
est séparée de 0.1s.
5 février 2009
66 3. Méthodes de mesure
(a)
(b)
Fig. 3.24: Amélioration des images pour la mesure par PLIF. (a) Image brute après le passage
des bulles, (b) Image moyennée avec 15 prises de vue, divisée par le fond moyen.
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Fig. 3.25: Répartition schématique de la concentration en oxygène dissous dans l’épaisseur entre
les plaques
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Chapitre 4
Hydrodynamique de la bulle entre les
plaques
4.1 Présentation des essais expérimentaux
L’étude expérimentale a été menée pour une gamme de nombres d’Archimède très large allant
de Ar = 50 jusqu’à Ar = 15000. Les ﬂuides étudiés ici sont de l’eau distillée et de l’air. D’un
point de vue expérimental, nous avons fait varier le nombre d’Archimède en injectant des bulles
de diﬀérents volumes pour diﬀérentes inclinaisons des plaques. Les nombres adimensionnels du
problème e/d, Bo et B˜o (voir p 32) sont représentés sur les ﬁgures 4.1, 4.2 et 4.3 en fonction de
Ar.
On note sur la ﬁgure (4.1) que e/d varie avec Ar et n’est pas toujours négligeable devant
l’unité, notamment aux faibles nombres d’Archimède où les bulles sont donc faiblement aplaties
par le conﬁnement entre les plaques et pour lesquelles il n’existe pas à proprement parler de ﬁlms
entre l’interface et les parois. La gamme des nombres de Bond est également assez large (ﬁgure
4.2), mais on aura souvent Bo > 1, ce qui signiﬁe que les bulles seront déformées par la gravité.
Sur les ﬁgures 4.1, 4.2 et 4.3 on remarquera que la majorité des points expérimentaux cor-
respondent au cas des plaques verticales (α = 0˚) ou faiblement inclinées (α = 20˚). Puisque
cos(α=20˚)∼=0.94, les points réalisés pour ces deux inclinaisons décrivent quasiment la même
courbe dans l’espace des paramètres. En revanche, peu de mesures ont été faites pour les angles
α = 40˚et α = 60˚. Ainsi, même si les résultats sont systématiquement présentés pour toutes
les inclinaisons, l’eﬀet de α (qui est rappelons le est un paramètre indépendant du problème) ne
sera pas étudié dans ce travail. Nous traiterons donc ici uniquement le cas vertical.
Pour cette large gamme de nombres d’Archimède, nous étudierons des bulles ayant des formes
et des trajectoires variées. La ﬁgure 4.4 représente des séquences d’images prises par ombroscopie.
On y observe des bulles dont la forme évolue en fonction du nombre d’Archimède : allant du disque
jusqu’à des calottes en passant par l’ellipsoïde de plus en plus aplati quand Ar augmente. On
remarque également que la forme des bulles évolue au cours du temps le long de la trajectoire. Les
oscillations de forme peuvent être complexes avec des séquences originales comme à Ar = 4190
où la symétrie par rapport à la direction de la gravité eﬀective est observée sur une période du
mouvement mais avec des variations fortes de courbure, ou encore à Ar = 6040 où la bulle subit
des variations d’élongation transversale très fortes.
Les mesures PIV nous donnent accès aux champs de vitesse et de vorticité autour de la bulle.
Nous avons représenté ces champs pour 4 bulles de volumes diﬀérents sur les ﬁgures 4.5, 4.6, 4.7
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Fig. 4.1: Evolution de e/d en fonction de Ar pour la campagne de mesures. ◦ α = 0˚ ; ×
α = 0˚solution avec rhodamine ; + α = 20˚ ;  α = 40˚ ; ⋄ α = 60˚.
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Fig. 4.2: Evolution de Bo en fonction de Ar (légende figure 4.1).
101 102 103 104
0
0.005
0.01
0.015
0.02
0.025
0.03
0.035
Ar
B˜
o
Arc1 Arc2 Arc3 Arc4 Arc5
Fig. 4.3: Evolution de B˜o en fonction de Ar (légende figure 4.1).
et 4.8. Sur ces ﬁgures nous avons également reporté la trajectoire des bulles et leur évolution de
forme le long de cette trajectoire. Ces ﬁgures montrent que le sillage des bulles pour Ar = 220,
Ar = 1450 et Ar = 3000 présente une allée de tourbillons alternés contrarotatifs, alors qu’à
Ar = 7000 deux tourbillons contrarotatifs sont disposés symétriquement de part et d’autre de la
bulle. On observe également que la taille et la forme de ces tourbillons changent d’une bulle à
une autre. La simple observation comparative des formes de trajectoires et des champs de vitesse
témoigne de la problématique essentielle de ce travail qui a donc consisté à analyser le couplage
entre la dynamique du sillage d’une bulle bidimensionnelle et ses oscillations de trajectoire et de
forme à grand nombre d’Archimède.
On sait que l’état des interfaces et donc l’hydrodynamique de la bulle sont sensibles à une
présence éventuelle de contaminants dans l’eau. Or, le milieu liquide n’est pas exactement le même
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Fig. 4.4: Illustration de l’évolution des formes et des trajectoires pour différents nombres d’Ar-
chimède à α = 0. (abscisses et ordonnées en m)
dans nos expériences d’ombroscopie et dans nos expériences de PIV, puisque nous avonc ajouté
des traceurs ﬂuorescents pour la mesure PIV. Ces traceurs ﬂuorescents de taille micrométrique
pouvant contaminer l’interface, nous avons voulu vériﬁer qu’ils n’avaient pas d’inﬂuence sur
l’hydrodynamique. Nous avons donc réalisé une campagne de mesure par ombroscopie dans
laquelle la phase liquide est identique à celle des mesures PIV. Nous avons ainsi vériﬁé que les
traceurs ﬂuorescents n’ont pas d’inﬂuence décelable sur l’hydrodynamique des bulles.
4.2 Description des lois horaires
Aﬁn d’étudier la déformation et la trajectoire des bulles ainsi que leur mouvement de rotation
autour de leur barycentre, il est nécessaire d’introduire des grandeurs spéciﬁques. La détection de
la surface projetée de la bulle S dans le plan des plaques, nous permet de calculer son barycentre
G de coordonnées ~xG = 1/n
∑k=1
n ~xk à partir des n points détectés comme appartenant à une
bulle. La description du mouvement de la bulle se fera au moyen de la vitesse deG de composantes
Vx et Vy qui sert également à calculer l’angle βv entre le vecteur vitesse et l’axe Ox (ﬁgure 4.9).
La forme sera caractérisée à partir de la matrice d’inertie MI de cette surface. La matrice est
déﬁnie à partir des moments et produits d’inertie pondérés par une masse volumique unité. Dans
la base de projection (x, y), on calcule donc Ix = 1/n
∑k=1
n (yk−yG)2 et Iy = 1/n
∑k=1
n (xk−xG)2
ainsi que le produit d’inertie Ixy = 1/n
∑k=1
n (xk − xG)(yk − yG). On a alors la matrice d’inertie
qui s’écrit :
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(a) (b)
Fig. 4.5: Bulle en ascension entre les plaques pour e/d=0.625, Ar=220 et Bo=0.34 (α = 0˚).
(a) forme et trajectoire ; (b) champ de vitesse et de vorticité.
(a) (b)
Fig. 4.6: Bulle en ascension entre les plaques pour e/d=0.164, Ar=1450 et Bo=5 (α = 0˚).
(a) forme et trajectoire ; (b) champ de vitesse et de vorticité.
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(a) (b)
Fig. 4.7: Bulle en ascension entre les plaques pour e/d=0.103, Ar=3000 et Bo=12.5 (α = 0˚).
(a) forme et trajectoire ; (b) champ de vitesse et de vorticité.
(a) (b)
Fig. 4.8: Bulle en ascension entre les plaques pour e/d=0.059, Ar=7000 et Bo=39.3 (α = 0˚).
(a) forme et trajectoire ; (b) champ de vitesse et de vorticité.
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Fig. 4.9: Paramètres de forme et de trajectoire pour une bulle ellipsoïdale inclinée d’un angle βn
par rapport à l’axe vertical et de vitesse V .
MI =
(
Ix −Ixy
−Ixy Iy
)
Oxy
=
(
I
′
x 0
0 I
′
y
)
Ox′y′
(4.1)
Ici Ox′y′ est le repère principal de la matrice d’inertie. On l’identiﬁe par diagonalisation de
MI , ce qui nous permet de déﬁnir l’inclinaison de la bulle en introduisant le paramètre βn qui
est l’angle entre l’axe Ox et l’axe Ox′ du repère principal (ﬁgure 4.9). La forme de la bulle sera
décrite par le paramètre λ =
√
(I
′
x/I
′
y). Pour une bulle dont la forme est proche d’un ellipsoïde, λ
s’interprète comme le rapport entre le grand axe de l’ellipse L, et son petit axe l (ﬁgure 4.9). Dans
le cas d’un cercle, il est bien évident que λ = 1. L’écart de ce paramètre à l’unité témoigne donc
d’un aplatissement. Pour des formes plus complexes que les ellipses la description de la forme par
la seule grandeur λ est certainement perfectible, mais nous verrons que ce paramètre qui rend
compte de l’élongation globale, est suﬃsant pour caractériser l’essentiel de la dynamique.
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Fig. 4.10: Evolution des paramètres au cours du temps pour une bulle telle que e/d=0.625,
Ar=220 et Bo=0.34 (α = 0˚) : (a) Vitesse et rapport de forme ; - -Vx ; —Vy ; –◦- λ ; (b)
inclinaisons ; –⋄- βn ; –∗- βv.
Les ﬁgures 4.10 à 4.13 présentent les évolutions temporelles des paramètres Vx, Vy, λ, βv
et βn qui décrivent la forme et la trajectoire des bulles décrites sur les ﬁgures 4.5 à 4.8. Pour
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les plus petites bulles de diamètres 1.6, 6.1 et 9.7mm, les signaux sont périodiques. Pour le cas
d = 1.6mm (ﬁgure 4.10 (a)), le paramètre λ n’oscille cependant pas. En dessous d’une certaine
taille, en eﬀet, la tension superﬁcielle impose une forme constante qui, en projection, est celle d’un
disque (λ=1). Pour d’autres raisons, au dessus d’une certaine taille, de l’ordre de 16 à 17mm,
les oscillations de la trajectoire et de la déformation disparaissent (ﬁgure 4.13 (a)). Lorsqu’il y a
oscillation, la fréquence fondamentale des signaux ressort très nettement, et pour les bulles telles
que d ≈< 7mm, l’évolution des paramètres est quasiment sinusoïdale. Une première observation
montre que la vitesse axiale Vx(t) a une fréquence double de celle de la vitesse transversale Vy(t).
Ce résultat classique s’explique du fait de la symétrie suivant l’axe vertical de la trajectoire. Le
paramètre de déformation λ oscille avec une pulsation de 2ω et l’inclinaison de la bulle βn ainsi
que celle du vecteur vitesse βv à la pulsation ω. Aussi, on peut aﬃrmer que la déformation et
l’oscillation du mouvement sont synchrones. Nous nous intéresserons dans la suite à l’évolution
en fonction du nombre d’Archimède de la pulsation ω, des amplitudes des signaux et de leurs
déphasages. Ces amplitudes et déphasages qui permettent de décrire le mouvement général de la
bulle sont obtenus en lissant les enregistrements expérimentaux par les lois horaires suivantes :
Vx = U + V˜xcos(2ωt+ φux) (4.2)
Vy = V˜ycos(ωt+ φuy) (4.3)
λ = λm + λ˜cos(2ωt+ φλ) (4.4)
βn = β˜ncos(ωt+ φβn) (4.5)
βv = β˜vcos(ωt+ φβv) (4.6)
Pour des nombres d’Archimède élevés, certains signaux temporels s’écartent de pures formes
sinusoïdales, dans ces cas particuliers nous déﬁnirons des amplitudes à partir des valeurs crête-
à-crête.
4.3 Analyse physique et régimes d’écoulements
4.3.1 Grandeurs moyennes
Comme nous l’avons vu au paragraphe précédent, la bulle peut avoir un mouvement oscilla-
toire et une interface de forme variable au cours du temps. Avant d’étudier en détails l’évolution de
ces instabilités de mouvement et de forme, nous allons nous intéresser aux grandeurs moyennes
des paramètres lorsqu’on observe la bulle sur un nombre entier de périodes nT . La taille du
champ nous permet de visualiser 2 ou 3 périodes du mouvement pour l’ensemble des bulles étu-
diées exeptées les plus larges, pour lequelles on observe entre 1 et 2 périodes. Les grandeurs
moyennes considérées sont le rapport de forme moyen λm et la vitesse moyenne U déﬁnis par :
λm =
1
nT
∫ nT
0
λdt (4.7)
U =
1
nT
∫ nT
0
Vxdt (4.8)
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Fig. 4.11: Evolution des paramètres au cours du temps pour une bulle telle que e/d=0.164,
Ar=1450 et Bo=5 (α = 0˚) : (a) Vitesse et déformation ; - -Vx ; —Vy ; –◦- λ ; (b) inclinaisons ;
–⋄-βn ; –∗-βv.
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Fig. 4.12: Evolution des paramètres au cours du temps pour une bulle telle que e/d=0.103,
Ar=3000 et Bo=12.5 (α = 0˚) : (a) Vitesse et rapport de forme ; - -Vx ; —Vy ; –◦- λ ; (b)
inclinaisons ; –⋄-βn ; –∗-βv.
Les oscillations que nous avons observées loin de la zone d’injection permettent de déﬁnir des
grandeurs moyennes reproductibles indépendantes du développement initial de la trajectoire.
Formes moyennes
Le paramètre λm qui caractérise la forme moyenne autour de laquelle l’interface de la bulle
oscille est représenté en fonction de Ar sur la ﬁgure 4.14. Pour Ar < 600, λm est égal à 1,
indiquant que la forme moyenne des bulles en projection dans le plan des plaques est un disque
de diamètre d. La bulle représentée en ﬁgure 4.5(a) pour Ar = 220 illustre ce régime. Nous notons
que le nombre de Bond pour ces bulles est inférieur à 1 (ﬁgure 4.2), signe que l’eﬀet de la gravité
n’est pas suﬃsant pour déformer l’interface. Au delà de Ar = 600, λm augmente indiquant que
les bulles deviennent tout d’abord ellipsoïdales et sont de plus en plus applaties suivant leur
grand axe, pour évoluer ensuite vers des formes plus complexes également applaties. Pour des
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Fig. 4.13: Evolution des paramètres au cours du temps pour une bulle telle que e/d=0.059,
Ar=7000 et Bo=39.3 (α = 0˚). : (a) Vitesse et rapport de forme ; - -Vx ; —Vy ; –◦- λ ; (b)
inclinaisons ; –⋄-βn ; –∗-βv.
valeurs du nombre d’Archimède supérieures à environ 3500, les valeurs de λm saturent autour de
3. Si l’on observe la forme des bulles pour de telles valeurs du nombre d’Archimède on s’aperçoit
que la symétrie avant-arrière des formes est rompue, que l’interface arrière devient concave et
que les bulles ont toutes une forme de calotte (voir les bulles pour Ar = 6040 et Ar = 8500 de la
ﬁgure 4.4). La saturation de λm s’explique donc par une évolution homothétique de la forme des
calottes aux plus forts nombres d’Archimède. La génération de bulles stables de tailles supérieures
à 3cm environ, associées à des nombres d’Archimède encore plus grands, s’est avérée impossible
dans notre installation. Ces bulles se rompaient la plupart du temps avant d’atteindre le haut
de la cellule. Nous retiendrons comme spéciﬁcité de cette étude les changements importants des
formes moyennes dans la gamme des nombres d’Archimède explorés.
Fig. 4.14: Evolution du paramètre de forme moyenne λm en fonction de Ar. (différentes incli-
naison des plaques : ◦ α = 0˚ ; × α = 0˚solution avec rhodamine ; + α = 20˚ ;  α = 40˚ ; ⋄
α = 60˚)
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Vitesses moyennes
La vitesse moyenne d’ascension des bulles est le résultat d’un équilibre spéciﬁque qui peut
mettre en jeu des forces de frottement dans les ﬁlms et sur la surface périphérique de la bulle
contournée par l’écoulement. Nous avons tracé sur la ﬁgure 4.15 l’évolution du nombre de Rey-
nolds Re = Ud/ν en fonction du nombre d’Archimède. Pour Ar variant de 0 à environ 5000,
l’évolution de Re est linéaire avec une pente de 1/2. Au-delà, la droite d’équation Re = 0.5Ar
surestime les points expérimentaux, mais il existe toujours une relation aﬃne entre Re et Ar de
pente légèrement plus faible. En explicitant les expressions de Re et Ar, la relation Re ∼= 0.5Ar
permet de montrer que U est une vitesse gravitationnelle s’écrivant
U ∼= 0.5
√
g cosα d (4.9)
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Fig. 4.15: Re en fonction de Ar pour différentes inclinaison des plaques. ◦ α = 0˚ ; × α =
0˚solution avec rhodamine ; + α = 20˚ ;  α = 40˚ ; ⋄ α = 60˚.
La loi de vitesse trouvée expérimentalement permet de discuter le bilan des forces pour le
mouvement moyen selon la direction x. Il s’écrit
−ρgcosαV+ 1
2
ρCDU
2ed+ 2ξµ
U
h
Sf = 0 (4.10)
où V est le volume de la bulle, Sf la surface du ﬁlm et CD le coeﬃcient de traînée correspon-
dant à l’écoulement périphérique. Le paramètre ξ est un indicateur binaire de la contamination
de l’interface : valant 1 dans le cas d’une inerface avec condition de non glissement et 0 lorsqu’il
y a glissement. Les trois termes de cet équilibre des forces exercées sur la bulle sont (de gauche
à droite) la poussée d’Archimède, la force de traînée issue de l’écoulement en contact avec la
périphérie de la bulle, et la force s’opposant au mouvement exercée par les ﬁlms de liquide. On
estime la contrainte associée à cette force par µU/h où h est l’épaisseur des ﬁlms liquides entre
la bulle et les plaques.
Pour des bulles propres, les interfaces sont mobiles de sorte que le ﬁlm liquide ne joue aucun
rôle dans le bilan des forces. On a donc ξ = 0 et l’équation 4.10 se simpliﬁe en :
−ρgcosαV+ 1
2
ρCDU
2ed = 0 (4.11)
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Si l’on estime le volume par πd2e/4, cette équation est équivalente à la loi expérimentale
donnée par la relation 4.9 à condition que CD = 2π.
Pour des bulles contaminées, les interfaces peuvent être immmobiles (condition de non glis-
sement), on a alors ξ 6= 0 dans l’équation 4.10. La prise en compte du frottement dans les ﬁlms
avec ξ = 1 donne alors une loi de vitesse en contradiction avec les résultats expérimentaux. On
peut donc conclure que les ﬁlms ne contribuent pas de manière signiﬁcative à la force de traînée
totale qui s’exerce sur la bulle, et que les interfaces sont vraisemblablement mobiles.
En utilisant l’estimation du volume par la relation 2.3, et en remplaçant la loi de vitesse trou-
vée expérimentalement (relation 4.9) dans l’équation 4.11, on trouve une évolution du coeﬃcient
de trainée moyen en fonction de Ar. Ce coeﬃcient de traînée est représenté sur la ﬁgure 4.16 qui
montre qu’il varie peu et converge vers la valeur constante 2π lorsque Ar augmente (et que e/d
décroît). Cette valeur est en accord avec les résultats expérimentaux de Bessler et Littman (1987)
obtenus pour des bulles bidimensionnelles en forme de calottes à grands nombres d’Archimède et
de Bond. Notre étude étend donc leur résultat à une gamme plus étendue de nombres de Bond,
incluant à la fois des bulles de forme ellipsoïdale et des calottes.
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Fig. 4.16: Variation du coefficient de traînée de la bulle déterminé à partir de la loi de vitesse
expérimentale.
Nous avons essayé de comprendre l’origine de la faible déviation de la loi expérimentale
Re(Ar) par rapport à Re = 0, 5Ar aux grands nombres d’Archimède.
Pour cela nous avons commencé par examiner les conséquences des changements de forme.
En eﬀet, le résultat donné par l’équation 4.9 est similaire à la loi de vitesse d’ascension de bulles
à calottes sphériques, qui dans le cas tridimensionnel, est proportionnelle à la racine carrée du
rayon de courbure au point d’arrêt. Si l’on suppose : (i) que la courbure de l’interface est imposée
par la gravité, (ii) que la pression à l’intérieur de la bulle est constante, et (iii) que l’écoulement
proche du point d’arrêt est potentiel, l’utilisation du théorème de Bernoulli sur la ligne de courant
passant à la surface de la bulle donne une loi de vitesse très proche des résultats expérimentaux
(Davies et Taylor 1950). Dans le cas de calottes bidimensionnelles les travaux de Collins (1965)
montrent de même que la vitesse de la bulle s’écrit :
Uth = 0.5
√
g cosα rn (4.12)
où rn est le rayon de courbure au nez. Pour pouvoir comparer l’expression théorique de la
relation (4.12) avec nos résultats expérimentaux, il faut exprimer le rayon de courbure au nez
d’une bulle en fonction des grandeurs du problème. Pour Ar<3000 le contour des bulles peut être
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raisonnablement décrit par une ellipse (voir ﬁgure 4.4). Ainsi, en assimilant la surface projetée
S de la bulle à celle d’une ellipse de même aire et de rapport entre le grand axe L et le petit axe
l donné par λm, on obtient une estimation du rayon de courbure au nez rn de la bulle rn qui
s’écrit
rn ∼= K2d (4.13)
où
K =
(
λ3m/4
)1/4
(4.14)
1 1.2 1.4 1.6 1.8 2 2.2
0.7
0.8
0.9
1
1.1
1.2
1.3
λ
m
K
Fig. 4.17: Variation du coefficient K avec la déformation moyenne λm pour 10<Ar<3000.
Cette estimation de rn permet de ré-écrire la loi (4.12) pour la vitesse sous la forme
Uth = 0.5K
√
g cosα d (4.15)
Pour Ar < 3000 les valeurs de K données par la relation 4.14 sont tracées sur la ﬁgure
4.17. Elles sont comprises entre 0.7 et 1.27 ce qui implique que les vitesses calculées à partir
de l’expression théorique de Collins sont proches de nos valeurs expérimentales. L’autre gamme
de nombres d’Archimède dans laquelle il est possible d’estimer la courbure au nez de la bulle
correspond à Ar>7000. Les bulles ont alors une forme de calotte hémi-cylindrique (ﬁgure 4.4)
pour laquelle on peut prendre K = (2/π (γ − sinγ))−1/4 où l’angle γ est déﬁni sur la ﬁgure 4.18.
Pour l’ensemble des calottes on mesure γ ≈ 5π/8 comme dans l’expérience de Collins (1965). Le
coeﬃcient K est donc égal à 1.23, ce qui implique que Uth ≈ U . A la précision des mesures près,
le changement de pente de Re(Ar) dans nos mesures ne s’explique donc pas par un changement
de forme et de rayon de courbure au nez.
L’atténuation de la vitesse aux grands Ar par rapport à la loi expérimentale Re ≈ 0.5Ar
pourrait être le signe d’une contamination faible des interfaces. Nous n’avons pas les moyens
d’entrer dans une discussion de la physique des interfaces et notamment des temps caractéris-
tiques associés à la capture de contaminants. On peut simplement constater qu’une rigidiﬁcation
partielle et minime des ﬁlms, que l’on représenterait par un coeﬃcient ξ faible devant 1 dans
l’équation 4.10, apporterait la faible correction recherchée pour les grands nombres d’Archimède.
4.3.2 Oscillations de trajectoire et de forme
Dans cette partie, nous discutons les résultats expérimentaux que nous avons obtenus sur
les instationnarités des mouvements des bulles. Les oscillations de trajectoire et de forme de
bulles libres d’évoluer dans l’espace tridimensionnel à grand nombre de Reynolds ont donné lieu
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Fig. 4.18: Définition de l’angle γ à partir du contour d’une bulle pour Ar = 14132, Bo = 107 ,
e/d = 0.036.
à diverses investigations tant expérimentales (Lunde et Perkins, 1998 ; Ellingsen et Risso, 2001 ;
Shew et Pinton, 2006) que numériques (Magnaudet et Mougin, 2006) qui ont mis en évidence le
rôle prépondérant du couplage avec les instabilités du sillage. Par contre, en situation conﬁnée
dans une cellule de Hele-Shaw, les oscillations du mouvement des bulles ont été peu étudiées.
Bush et Eames (1998) donnent une description qualitative sommaire des régimes d’oscillations
observables pour des nombres adimensionnels semblables aux nôtres. Et Kelley et Wu (1997) ont
limité leur étude à la détermination du seuil critique d’instabilité des trajectoires de bulles 2D
circulaires pour des faibles nombres de Bond.
La dynamique des bulles que nous explorons est caractérisée par des nombres de Bond et d’Ar-
chimède évoluant dans de larges gammes. Dans ces conditions nous allons observer l’apparition
de divers régimes dynamiques très contrastés où les diﬀérents degrés de liberté du mouvement
des bulles voient leurs amplitudes éventuellement ampliﬁées ou atténuées. Des couplages entre
les oscillations de trajectoire et de forme sont présents, mais ils évoluent selon les régimes. Il est
donc nécessaire pour appréhender les mécanismes dominants d’examiner simultanément, dans
des régimes ciblés, les évolutions des divers paramètres que sont la fréquence, les amplitudes et
déphasages. Nous présentons donc tout d’abord un commentaire général des évolutions de ces
paramètres en fonction du nombre d’Archimède pour désigner les limites des régimes que nous
avons identiﬁés. Nous analyserons ensuite en détails chacun de ces régimes.
On déﬁnit le nombre de Strouhal St = wdU qui rend compte sous forme adimensionnelle de la
pulsation des oscillations ω. L’évolution de St avec le nombre d’Archimède est représentée sur la
ﬁgure 4.19(a). Ce nombre de Strouhal est nul aux valeurs extrêmes du nombre d’Archimède, et
évolue de manière continue entre Arc1 = 102 et Arc5 = 104 environ. Lorsque Ar est plus petit ou
supérieur à ces valeurs limites des régimes de trajectoires rectilignes sans oscillations de forme
des bulles sont observés. Mais pour des nombres d’Archimède intermédiaires, des oscillations
couplées du mouvement du barycentre de la bulle, de sa rotation et de sa forme existent. Dans
ces régimes oscillants, le nombre de Strouhal évolue avec Ar de la valeur unité caractéristique
des instabilités de sillage d’un corps de section circulaire à des valeurs plus élevées allant jusqu’à
3. Nous avons là une signature du couplage entre l’instabilité du sillage et les oscillations de la
bulle. Cette évolution est très liée aux changements de la forme moyenne des bulles qui s’écarte du
cylindre quand Ar augmente (ﬁgure 4.19(b)). Les lâchers tourbillonnaires sont en eﬀet sensibles
à l’applatissement moyen de ces dernières. Nous discuterons cela ultérieurement.
Sur les ﬁgures 4.20(a), (b) et (c) sont reportées les évolutions des amplitudes des oscillations
de vitesse longitudinale et transversale, ainsi que l’amplitude de l’inclinaison du vecteur vitesse
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Fig. 4.19: Evolution des fréquences et de la forme moyenne en fonction de Ar. (a) Nombre
de Strouhal St ; (b) Paramètre de forme moyenne λm. (◦ α = 0˚ ; × α = 0˚solution avec
rhodamine ; + α = 20˚ ;  α = 40˚ ; ⋄ α = 60˚).
β˜v. A la dispersion des mesures près, on observe des évolutions complexes des oscillations de
trajectoire avec le nombre d’Archimède puisque l’amplitude de ces oscillations n’évolue pas de
façon monotone. L’amplitude V˜y est supérieure à V˜x, mais toutes deux évoluent de manière
similaire. A ce stade de notre analyse nous notons qu’apparaît un seuil critique Arc1 de l’ordre
de 100 au-delà duquel les trajectoires deviennent instables ; et que les oscillations de trajectoire
sont ampliﬁées jusqu’à un deuxième nombre d’Archimède noté Arc2 de l’ordre de 600. Au delà
de Arc2, plutôt que d’observer une poursuite de l’ampliﬁcation ou une saturation des amplitudes
du mouvement, on observe une décroissance brutale et simultanée des oscillations V˜x/U , V˜y/U
et β˜v. Cette décroissance se poursuit jusqu’à Arc3 = 1500 environ. Dans la gamme des nombres
d’Archimède compris entre 1500 et Arc4 = 3500 environ le mouvement oscillant est ampliﬁé de
nouveau, avant d’aborder un régime au-delà de Arc4 où les oscillations de vitesse vont s’atténuer
jusqu’à disparaitre pour des Ar supérieurs au dernier nombre d’Archimède de transition que
nous avons déﬁni : Arc5 = 104.
La forme des bulles ne se met à osciller qu’à partir de Arc3 (ﬁgure 4.21(a)). La gamme des
nombres d’Archimède proches de Arc3 correspond à une gamme où le nombre de Bond croît
rapidement avec Ar (ﬁgure 4.2), où la tension superﬁcielle, qui jusque là rendait les bulles peu
déformables, devient désormais insuﬃsante pour stabiliser la forme des bulles. La mesure des
amplitudes λ˜ est assez bruitée, mais on peut cependant percevoir des changements de pente sur
son évolution en fonction de Ar qui sont localisés autour des nombres d’Archimède de transition
déjà déﬁnis. Au delà de Arc5 les oscillations de forme ont disparu.
Dans les régimes où les bulles ont une trajectoire oscillante, le couplage de leur dynamique
avec les instabilités du sillage engendre également un mouvement de rotation oscillant autour
de leur barycentre. L’amplitude de ce mouvement β˜n suit une évolution β˜n(Ar) moins complexe
que les amplitudes du mouvement en translation ou de déformation. On observe simplement que
l’inclinaison extrême des bulles pendant une oscillation croît avec Ar jusqu’à environ Arc2 pour
diminuer ensuite. Le déphasage entre l’inclinaison de la trajectoire βv(t) et l’orientation de la
bulle βn(t) est noté φβnv . Il est reporté en fonction de Ar sur la ﬁgure 4.21. Ce déphasage est
égal à 0 pour Ar < Arc3, il augmente ensuite pour saturer à une valeur de l’ordre de 2 au delà de
Arc4. L’évolution monotone de φβnv pour Arc3 < Ar < Arc4 est similaire à celle observée pour le
déphasage de corps rigides mobiles de révolution aplatis quand leur rapport de forme augmente
(Fernandes, Ern, Risso et Magnaudet, 2005 ; Fernandes, Risso, Ern et Magnaudet, 2007). Dans
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Fig. 4.20: Evolution des amplitudes du mouvement barycentrique en fonction de Ar. (a) Ampli-
tude des oscillations de vitesse axiale V˜x/U ; (b) Amplitude des oscillations de vitesse transversale
V˜y/U ; (c) Amplitude de l’inclinaison du vecteur vitesse β˜v. (◦ α = 0˚ ; × α = 0˚solution avec
rhodamine ; + α = 20˚ ;  α = 40˚ ; ⋄ α = 60˚).
cette étude le rapport de forme des corps solides évolue à Ar ﬁxé. Le rapport de forme de nos
bulles λm évolue en même temps que Ar (ﬁgure 4.19(b)) en raison de la déformation imposée par
la gravité, mais il semble que, comme dans le cas des corps rigides aplatis, le rapport de forme
moyen du corps impose le déphasage φβvn .
Revenons sur l’analyse des diﬀérents régimes d’oscillations que nous avons mis en évidence.
Pour faciliter la discussion nous avons construit une ﬁgure résumant les évolutions des principales
grandeurs caractéristiques des oscillations (St, λm, λ˜, V˜y/U , β˜n et φβvn) en prenant soin de
schématiser ces évolutions dans chaque régime (ﬁgure 4.22). Le lecteur pourra, pour plus de
commodité, s’y reporter chaque fois que nous ferons appel aux ﬁgures 4.19 à 4.21 qui représentent
les données expérimentales réelles.
Régime Ar < Arc1 et seuil d’apparition des oscillations
En dessous de Arc1 ≈ 110 il n’existe aucune oscillation ni de trajectoire, ni de forme. La valeur
critique Arc1 au-delà de laquelle une instabilité de trajectoire apparaît peut être comparée aux
valeurs déterminées par Kelley et Wu (1997) pour des nombres de Bond similaires. Les résultats
expérimentaux de Kelley et Wu permettent de tracer l’évolution de Arc en fonction du paramètre
e/d (ﬁgure 4.23). Leur dispositif expérimental, dont la géométrie est similaire à notre cellule
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Fig. 4.21: (a) Amplitude des oscillations de la déformation λ˜ ; (b) Amplitude des oscillations de
l’inclinaison de la bulle β˜n ; (c) déphasage entre βv et βn. (◦ α = 0˚ ; × α = 0˚solution avec
rhodamine ; + α = 20˚ ;  α = 40˚ ; ⋄ α = 60˚).
bidimensionnelle, permet d’injecter des bulles de même volume, indépendamment de l’inclinaison
du dispositif. Cela leur a permis de faire varier Ar tout en gardant le rapport e/d constant et
de rechercher le seuil d’instabilité à e/d ﬁxé. Leurs résultats montrent que Arc diminue lorsque
e/d augmente. Dans notre cas, e/d et Ar n’évoluent pas indépendamment (ﬁgure 4.1), et pour
Ar ≈ Arc1 nos bulles ne sont pas applaties mais sphériques (e/d ∼= 1). On observe sur la ﬁgure
4.23 que notre valeur de Arc1 s’inscrit néanmoins dans la tendance de Arc à décroître lorsque
e/d augmente.
Régime Arc1 < Ar < Arc2
Dans ce régime, l’instabilité du sillage est déclenchée et excite des oscillations de trajectoire
et d’orientation des bulles qui vont être ampliﬁées avec l’écart au seuil d’instabilité (ﬁgures 4.20
et 4.21(b)). La valeur de λm reste proche de 1 ((1 < λm < 1.1 sur la ﬁgure 4.19(b)), le nombre de
Bond est limité (ﬁgure 4.2), et les bulles au ﬁnal ne présentent pas d’oscillations de forme dans
le plan (x, y) autour de la forme moyenne circulaire (λ˜ < 0.05 sur la ﬁgure 4.21(a)). La ﬁgure
4.20(a) nous montre que le nombre de Strouhal augmente dans ce régime de façon comparable à
ce que l’on peut observer pour une bulle libre de se mouvoir dans l’espace tridimensionnel (Clift,
Grace et Weber, 1978). Mais c’est en fait un régime complexe qui se met en place, parce que les
valeurs de e/d restent importantes (supérieures à 0, 3 comme on peut le voir sur la ﬁgure 4.1).
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Fig. 4.22: Schéma de l’évolution des paramètres d’oscillations.
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Fig. 4.23: Evolution du Nombre d’Archimède critique en fonction du rapport e/d.  résultats
expérimentaux de Kelley et Wu (1997) ; ◦ résultats de la présente étude.
Dans ces conditions, l’écoulement évolue certainement, lorsque le nombre d’Archimède augmente
de ses plus faibles valeurs jusqu’à Arc2, entre un écoulement tridimensionnel autour d’une bulle
sphérique entre deux plaques et un écoulement au caractère bidimensionnel bien aﬃrmé.
Régime Arc2 < Ar < Arc3
Désormais les valeurs de e/d sont suﬃsament faibles pour que l’écoulement puisse être consi-
déré comme bidimensionnel (e/d < 0, 25), c’est-à-dire pour que les vitesses perpendiculaires aux
plaques soient négligeables. Les formes moyennes projetées des bulles sont des ellipses peu défor-
mées, et ces bulles sont peu sujettes à des oscillations de forme (1 < λm < 1, 3 sur la ﬁgure 4.19(b)
et λ˜ < 0.1 sur la ﬁgure 4.21(a)). Le nombre de Strouhal est remarquablement constant dans ce
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régime (4.19(a)) où la forme moyenne des bulles évolue très peu. C’est le signe que l’instabilité est
maîtrisée par le sillage. Ce couplage avec la dynamique du sillage était attendu pour des bulles à
grand nombre de Reynolds, mais, ce qui est particulier à notre régime bidimensionnel, c’est la dé-
croissance marquée de l’amplitude des oscillations des vitesses V˜x/U et V˜y/U (ﬁgure 4.20) quand
les nombres de Reynolds ou d’Archimède augmentent. On peut également noter que l’amplitude
de l’inclinaison reste presque constante, voire commence à décroître (4.21(b)). L’atténuation des
oscillations de trajectoire s’explique, comme on le montrera à partir des mesures PIV, par le
frottement exercé par les plaques sur l’écoulement bidimensionnel. Ce frottement limite l’activité
tourbillonnaire produite dans le sillage, qui va donc être de moins en moins apte à entretenir
les oscillations de trajectoire. Le nombre de Strouhal restant constant dans ce régime, le temps
caractéristique T entre deux lâchers tourbillonnaires croît de manière proportionnel avec Ar. On
verra que le temps de vie d’un tourbillon τt est par contre ﬁxe et de l’ordre d’une seconde dans
nos expériences. Dans ces conditions lorsque le nombre d’Archimède augmente on vériﬁe que le
rapport τt/T diminue et la capacité des tourbillons à exciter les oscillations du mouvement de la
bulle s’amenuise.
Régime Arc3 < Ar < Arc4
Dès Arc3, ce régime est marqué par l’apparition subite d’une déformation moyenne notable et
d’oscillations de forme importantes, qui resteront présentes jusqu’à la disparition totale de toute
oscillation au delà de Arc5 (ﬁgure 4.21(a)). Pour ce régime, la forme moyenne des bulles reste
néanmoins une ellipse très applatie de rapport de forme important (1, 5 < λm < 2, 5 cf ﬁgure
4.19(b)).
Le nombre de Bond ayant fortement augmenté, la gravité impose désormais un applatissement
moyen des bulles. L’augmentation de λm avec Ar est liée au fait que plus la taille des bulles est
grande plus la gravité et l’inertie du ﬂuide déforment la bulle. De plus, comme nous l’avons discuté
dans le chapitre 2, la variation du champ de pression autour de la bulle cause préférentiellement
une déformation de l’interface dans le plan des plaques. Par conséquent, les fortes valeurs de λ˜
s’expliquent par des variations locales de pression provoquées par l’activité tourbillonnaire du
sillage qui deviennent du même ordre de grandeur que les variations imposées par la gravité et
l’inertie moyenne.
L’augmentation du rapport de forme se traduit par une augmentation du nombre de Strouhal
de manière comparable à ce qui est observé pour des corps mobiles (Fernandes, Risso, Ern et
Magnaudet, 2007). Le rapport de forme de nos bulles λm évoluant en même temps que Ar, il est
intéressant de se demander si, comme dans l’étude des corps mobiles pour lesquels Ar pouvait
être ﬁxé indépendamment de λm, l’instabilité du mouvement est maitrisée par la forme du corps.
En nous inspirant de ce travail, nous avons normalisé St par
√
λm. La ﬁgure 4.24 montre que
cette normalisation est également adaptée dans notre cas puisque nous observons que St/
√
λm
ne dépend plus de Ar dans le présent régime. Cela met en lumière qu’une échelle de vitesse pour
les oscillations ω.d pourrait être U∗ = U
√
λm. Nous avons donc utilisé cette échelle de vitesse
pour normaliser l’amplitude des oscillations du mouvement V˜y. La ﬁgure 4.25 montre que les
valeurs de V˜y/ωd sont presque constantes pour Ar2 < Ar < Ar3, ce qui conﬁrme l’importance de
la déformation moyenne qui modiﬁe l’échelle de vitesse pour les oscillations. La légère diminution
de V˜y/ωd avec Ar traduit certainement l’eﬀet du frottement aux parois qui est toujours spéciﬁque
à notre étude. De façon similaire à ce qui est observé pour des corps mobiles, l’augmentation
de λm et le changement de forme de la bulle qui lui est associé expliquent l’augmentation du
déphasage φβnv . Les rapports de forme ne sont pas déﬁnis de la même manière dans les deux
études, et ils ne varient pas dans la même gamme. Malgrès tout, il est possible de comparer les
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évolutions du déphasage quand le rapport de forme évolue en traçant ce déphasage en fonction de
c1λm où c1 = 1 pour les corps rigides et c1 = 3 pour nos bulles (ﬁgure 4.26). Ce coeﬃcient c1 rend
compte des écarts de déﬁnition ou de signiﬁcation des rapports de forme pour le problème 3D
associé à des disques rigides et le problème 2D du mouvement des bulles. Il est remarquable que,
malgré les diﬀérences évidentes entre des disques épais en ascension dans un ﬂuide non conﬁné
et des bulles entre deux plaques, on observe que les mêmes lois d’échelle régissent les oscillations
du mouvement et de l’orientation. Le rapport de forme apparait donc comme essentiel dans ces
régimes.
La décroissance perceptible de l’amplitude des oscillations de forme avec Ar peut trouver
une explication complémentaire avec la dépendance des coeﬃcients de masse ajoutée vis-à-vis
de λm. En eﬀet, le coeﬃcient de masse ajoutée en translation suivant le petit axe d’une ellipse
CM augmente fortement avec λm. Si les oscillations de trajectoire et de forme échangent de
l’énergie avec et via les mouvements du ﬂuide dans le sillage, lorsque les bulles sont de plus en
plus applaties la part énergétique à dépenser à la mise en mouvement de ﬂuide devient de plus
en plus importante, ce qui pourrait expliquer en partie la décroissance des oscillations de forme.
Le même raisonnement permet d’expliquer la décroissance de l’amplitude de l’inclinaison de la
bulle quand Ar augmente. Le coeﬃcient de masse ajoutée en rotation étant aussi une fonction
croissante de λm (Lamb, 1932, Art. 373).
Régime Arc4 < Ar < Arc5
Les bulles, dans ce régime, sont très allongées et très déformées avec une valeur de λm
constante et égale à 3 indépendamment du nombre d’Archimède (ﬁgure 4.19(b)). Les amplitudes
de leurs oscillations de forme sont diﬃciles à appréhender à cause de la non-reproductibilité
des mesures, dont nous ignorons la raison. Nous nous gardons donc bien de l’interpréter (ﬁ-
gure 4.21(a)). La diminution des amplitudes des vitesses, qui est quant à elle incontestable, est
vraisemblablement liée à la transition de forme qui s’accompagne aux plus forts nombres d’Ar-
chimède - pour lesquels les oscillations de forme sont également atténuées - d’un changement de
structure du sillage. Le déphasage est quand à lui désormais constant pour ces bulles de formes
très applaties.
Régime Ar > Arc5
On observe des calottes dont la forme moyenne n’évolue plus (λm ∼= 3). Aucune oscillation
n’est plus observée.
L’originalité et la diversité des couplages entre les oscillations du mouvement et de la forme
des bulles causent l’existence de diﬀérents régimes. L’examen de la dynamique des sillages va
jeter un éclairage complémentaire sur leur dynamique.
4.4 Perturbation de vitesse dans le liquide
4.4.1 Evolution de la structure du sillage avec le nombre d’Archimède
Les champs de vitesse obtenus par PIV, permettent de mettre en évidence deux structures
bien diﬀérentes de sillages dans la gamme des nombres d’Archimède explorée.
On observe jusqu’à Ar ≈ 3500 des sillages constitués de deux allées de tourbillons contraro-
tatifs disposés de manière alternée de part et d’autre de la trajectoire de la bulle (ﬁgure 4.27).
Ces tourbillons sont répartis périodiquement, et la distance entre deux tourbillons tournant dans
le même sens correspond à la longueur d’onde de la trajectoire de la bulle. Les lignes de courant
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Fig. 4.24: (a) Variation du nombre de Strouhal normalisé par
√
λ. (b) Détail de (a) pour Ar2 <
Ar < Ar3 (◦ α = 0˚ ; × α = 0˚solution avec rhodamine ; + α = 20˚ ;  α = 40˚ ; ⋄
α = 60˚.).
représentées sur la ﬁgure 4.28 montrent clairement la disposition des tourbillons indiqués par les
lignes fermées. L’intensité de la vorticité est également montrée sur la ﬁgure 4.29. Si on revient
sur les ﬁgures 4.5, 4.6 et 4.7, on peut observer comment évolue l’allée tourbillonnaire en fonction
du nombre d’Archimède. On peut voir notamment que les tourbillons s’étirent et que leur taille
relative diminue quand Ar augmente. Les sillages observés ici ressemblent singulièrement à ceux
observés derrière des cylindres solides rigides en ascension par Ern et al. (2007). Ces auteurs ont
montré que le rapport entre la taille du tourbillon et celle du corps mobile diminuait lorsque le
corps devenait plus mince, et que cette évolution était liée à la variation du type de mouvement
caractérisé par φβvn . Les analogies entre bulles 2D et corps mobiles observées sur les paramètres
régissant le mouvement des bulles, se retrouvent donc aussi dans la structure du sillage. Cette
structure est donc vraissemblablement dépendante du rapport de forme moyen λm qui est lui-
même une fonction croissante de Ar dans cette gamme de Ar. Pour Ar < 3500 environ, la
dynamique de la bulle est donc le résultat d’un couplage étroit entre les instabilités du sillage
qui donnent lieu à des lâchers de tourbillons et les degrés de liberté du mouvement de la bulle
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Fig. 4.25: (a) Amplitude de la vitesse axiale normalisée par wd (b) Détail de (a) pour Ar2 <
Ar < Ar3. (◦ α = 0˚ ; × α = 0˚solution avec rhodamine ; + α = 20˚ ;  α = 40˚ ; ⋄
α = 60˚.)
en translation, rotation et déformation.
Le sillage de bulles telles que Ar > 6000 est totalement diﬀérent. Il présente une importante
région constituée de ﬂuide qui suit la bulle dans son déplacement (ﬁgure 4.30). Cette région
apparaît clairement lorsque l’on trace les lignes de courant dans le repère de la bulle (ﬁgure 4.31
(b)). On met en eﬀet en évidence deux zones de recirculation disposées de part et d’autre de l’axe
de symétrie de la bulle. Le champ de vorticité représenté sur la ﬁgure 4.32 montre la présence
d’une forte vorticité localisée près des zones de courbure maximale de l’interface de la bulle.
Contrairement aux sillages décrits précédement, la forte vorticité de ces deux zones ne produit
pas de structures cohérentes pouvant se détacher de la bulle. Le sillage est stationnaire, ce qui
explique que la bulle monte sans oscillations.
Le changement de structure du sillage avec Ar est lié à l’évolution de la forme moyenne des
bulles mais aussi aux eﬀets spéciﬁques du conﬁnement que nous allons maintenant discuter.
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Fig. 4.26: Comparaison entre les déphasages φβvn de bulles bidimensionnelles déformées et de
corps rigides aplatis. (traits : corps rigides 175 < Re < 300, c1 = 1 (Fernandez et al., 2005) ;
+ : présente étude α = 0˚, c1 = 3
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Fig. 4.27: Champ de vitesse pour une bulle à Ar = 2100. (a) instant t (b) intant t+ 0.25s.
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Fig. 4.28: Lignes de courant autour d’une bulle à Ar = 2100.
Fig. 4.29: Champ de vorticité Ω(x, y), Ar = 2100 .
4.4.2 Atténuation de la perturbation de vitesse
Nous nous intéressons maintenant à l’évolution de la perturbation de vitesse après le passage
de la bulle. Dans le cas des sillages présentant une allée tourbillonnaire, nous examinerons com-
ment la taille, la position, ainsi que la vorticité moyenne des tourbillons évoluent au cours du
temps. Pour les plus grosses bulles qui présentent un sillage attaché symétrique, nous regarderons
l’évolution de la vitesse instantanée dans le sillage.
Aﬁn de décrire le sillage instationnaire des bulles, nous avons mesuré la vitesse de déplacement
VΩ(t) des tourbillons, leur taille dΩ(t), et leur intensité moyenne Ωm(t). Nous avons déﬁni ces
grandeurs à partir du champ de vorticité Ω(x, y). Nous avons tout d’abord procédé à la détection
des tourbillons qui ont été identiﬁés aux régions connexes du champ de vorticité où sa valeur
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(a) (b)
Fig. 4.30: Champ de vitesse pour une bulle à Ar = 6850. (a) instant t (b) intant t+ 0.25s.
(a) (b)
Fig. 4.31: Lignes de courant autour d’une bulle à Ar = 6850. (a) dans le repère de la cellule
bidimensionnelle (b) dans le repère de la bulle
absolue dépasse le bruit ambiant. Sur la ﬁgure 4.29 on identiﬁe ainsi une zone tourbillonaire
autour du point (x = −1cm; y = −0, 5cm). Les proﬁls de vorticité prélevés dans le voisinage
de ce point montrent qu’il est aisé d’identiﬁer les limites du tourbillon par simple application
d’un seuil puisque la distribution de vorticité présente des fronts raides (ﬁgure 4.33). En général
nous avons choisi pour chaque tourbillon un seuil adapté qui vaut 1/4 de la valeur maximale de
sa vorticité Ω. A partir de la surface SΩ obtenue par application de seuil, nous avons calculé le
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Fig. 4.32: Champ de vorticité Ω(x, y), Ar = 6850.
diamètre équivalent des tourbillons dΩ = 2
√
SΩ/π. Nous avons également déﬁni la position d’un
tourbillon par les coordonnées de son barycentre de vorticité xΩ, yΩ. La vitesse de déplacement
des tourbillons est donnée par l’évolution des positions (xΩ(t), yΩ(t)) obtenues en enregistrant
plusieurs champs PIV après le passage d’une bulle. L’origine des temps est déﬁnie par extrapo-
lation comme l’instant où le centre du tourbillon xΩ aurait la même côte axiale que le centre de
la bulle.
La ﬁgure 4.34 montre que l’intensité des tourbillons décroît de manière exponentielle avec
le temps quel que soit le nombre d’Archimède entre 700 et 3300 et que la constante de temps
caractéristique de la décroissance est indépendante de Ar. Ce comportement est un résultat
qui indique que la décroissance rapide des tourbillons s’explique par le frottement aux parois
qui s’exerce sur eux. On peut écrire une équation de la vorticité Ω associée à l’écoulement
bidimensionnel à partir du bilan de quantité de mouvement moyenné dans l’épaisseur ( cf équation
2.10). Si on néglige la diﬀusion dans le plan des plaques il s’écrit :
ρ
∂~Vm
∂t
+
6
5
ρ(~Vm.~∇)~Vm = −~∇P − 12µ
e2
~Vm (4.16)
En négligeant l’écart du préfacteur 6/5 à la valeur unité et en prenant le rotationnel de cette
équation on obtient l’équation de la vorticité :
dΩ
dt
= −12ν
e2
Ω (4.17)
où d/dt est la dérivée matérielle.
Lorsqu’on suit un tourbillon le long de sa trajectoire on a donc une atténuation exponentielle
de la vorticité :
Ω(t) = Ω(0)exp(− t
τΩ
) (4.18)
où τΩ = e
2
12ν et ν est la viscosité cinématique de l’eau.
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La décroissance observée expérimentalement a un temps caractéristique du même ordre de
grandeur τΩ ≈ e26ν , qui est bien indépendant de Ar, mais qui est diﬀérent de celui prédit en
supposant que le proﬁl de vitesse dans l’espace entre les plaques est parabolique. Pour aller plus
loin dans l’analyse il faudrait donc rediscuter nos hypothèses.
La ﬁgure 4.35 donne l’évolution de la taille des tourbillons au cours du temps. Elle montre,
qu’après une phase de formation, ils gardent une taille constante. Le frottement du ﬂuide aux
parois limite tellement la durée de vie des tourbillons, qu’ils n’ont pas le temps de diﬀuser
dans le plan comme nous l’avions supposé. L’échelle de longueur qui normalise les tailles des
tourbillons indépendamment du nombre d’Archimède est d/
√
λ = l, où l est la longueur du petit
axe de l’ellipse de même matrice d’inertie que la bulle. L’apparition de cette échelle de longueur
particulière est liée au fait que la vorticité maximale est produite par le contournement de la
bulle dans la zone de courbure maximale.
Malgré une certaine dispersion des point expérimentaux, on observe sur la ﬁgure 4.36 que la
vitesse de déplacement des tourbillons a également une décroissance exponentielle en fonction du
temps. Les tourbillons sont advectés dans le sillage et la distribution alternée de vorticité induit
une vitesse supplémentaire de déplacement proportionnelle à Ω. Nous allons voir ci-après qu’il
est raisonnable de penser que la vitesse moyenne du sillage est amortie de façon exponentielle.
La vitesse induite par les tourbillons, proportionnelle à leur vorticité, va également décroître de
la même façon. Au ﬁnal la vitesse de transport des tourbillons s’atténue donc très rapidement.
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Fig. 4.33: Profils de vorticité. (a) suivant la ligne Lwx ; (b) suivant la ligne Lwy de la figure 4.29.
Contrairement aux sillages instationnaires que nous venons d’étudier, celui des bulles en forme
de calotte est stationnaire lorsqu’on se place dans le repère de la bulle qui se déplace à vitesse
constante U . Les lignes de courant reportées sur la ﬁgure 4.37(a) montrent clairement que le
sillage est symétrique à tout instant. En dehors de la zone de recirculation, la vitesse longitudinale
absolue Vmx diminue de façon exponentielle le long de l’axe (au-delà de xν/Ue
2 ≈ 0, 18, ﬁgure
4.37(b)). La côte x = 0 sur l’axe correspond au centre de gravité de la bulle. On peut montrer que
la cause en est le frottement aux parois en écrivant un bilan simpliﬁé de quantité de mouvement
sur l’axe. Dans le repère où la bulle est ﬁxe, l’équation de la quantité de mouvement moyennée
dans l’épaisseur et en projection selon x se simpliﬁe sur l’axe de symétrie en utilisant plusieurs
hypothèses : (i) la vitesse sur l’axe est purement axiale (Vmy = 0), (ii) suﬃsamment loin de la
bulle Vmx << U et (iii) le gradient de pression selon x est négligeable. La projection de l’équation
sur l’axe Ox s’écrit alors
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Fig. 4.34: Evolution de la vorticité des tourbillons Ωd/U en fonction du temps ;  Ar = 700 ; ⋄
Ar = 1260 ; ◦ Ar = 1970 ; + Ar = 3325 ; −− 0.4exp (−6(t− 0.04)ν/e2).
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⋄ Ar = 1260 ; ◦ Ar = 1970 ; + Ar = 3325..
6
5
ρ(U − Vmx)
∂Vmx
∂x
= −∂P
∂x
− 12µ
e2
Vmx (4.19)
qui se simpliﬁe en
6
5
ρU
∂Vmx
∂x
= −12µ
e2
Vmx (4.20)
dont la solution s’écrit, pour vériﬁer Vmx(x = 0) = U , sous la forme :
Vmx
U
= exp
(
−10 ν
Ue2
x
)
(4.21)
Nous avons superposé la courbe donnée par l’expression 4.21 aux résultats expérimentaux
en décalant l’origine des x de la longueur de la zone de recirculation (0, 03m). A partir de
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Fig. 4.36: Evolution de la vitesse des tourbillons VΩ/U en fonction du temps ;  Ar = 700 ; ⋄
Ar = 1260 ; ◦ Ar = 1970 ; + Ar = 3325 ; - - 0.4exp (−6(t− 0.07)ν/e2).
ν/Ue2x = 0.18 on observe un bon accord entre la courbe théorique et les résultats expérimentaux.
La longueur caractéristique de la décroissance est cette fois-ci très bien prévue par le modèle.
Ce résultat met encore une fois en évidence l’eﬀet du conﬁnement de la cellule sur l’atténuation
marquée de la perturbation de vitesse.
Les proﬁls transverses de vitesses dans le sillage montrent qu’en dehors de la zone de recircu-
lation ces proﬁls sont rapidement auto-similaires sans qu’il y ait besoin de normaliser l’abscisse y
par une échelle de longueur spéciﬁque dans la direction transverse (ﬁgure 4.38). Le changement
brusque de forme du proﬁl de Vx(y) au delà de y = ±1cm a lieu lorsque les vitesses Vx et Vy
deviennent du même ordre de grandeur.
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Fig. 4.37: (a) Lignes de courant de l’écoulement autour d’une bulle pour Ar = 6950 ; (b) Profil
longitudinal de la vitesse Vx sur l’axe de symétrie de la bulle représenté par le trait en pointillés
de la figure(a).−− exp (10ν/Ue2(x+ 0.03))
5 février 2009
4.5. Synthèse 97
−0.03 −0.02 −0.01 0 0.01 0.02 0.03−0.4
−0.2
0
0.2
0.4
0.6
0.8
1
y(m)
V
x
/
V
x
m
a
x
(a)
−0.03 −0.02 −0.01 0 0.01 0.02 0.03−0.8
−0.6
−0.4
−0.2
0
0.2
0.4
0.6
y(m)
V
y
/
V
x
m
a
x
(b)
Fig. 4.38: Profils transverses de vitesses instantanées dans le sillage d’une bulle à Ar = 6950.
(a) Vitesse longitudinale Vx, (b) Vitesse transversale Vy. (⋄ x=-0.021m ; + x=-0.031m ; ◦ x=-
0.052m ;  x=-0.06m ; Vmax = Vxaxe)
4.5 Synthèse
Au terme de ce chapitre nous pouvons revenir sur les résultats principaux que nous avons
obtenus concernant l’hydrodynamique. L’analyse du mouvement moyen a montré que, pour ces
bulles en ascension à grand nombre de Reynolds, le frottement dans les ﬁlms joue un rôle mineur.
Le mouvement moyen suit donc un loi d’échelle simple Re = 0.5Ar sur une gamme étendue de
nombres d’Archimèdes, où la forme moyenne des bulles projetée dans le plan du mouvement peut
évoluer de manière très marquée. On a ainsi observé un changement plus ou moins progressif
avec Ar entre des formes moyennes circulaires puis elliptiques et enﬁn des formes de calottes
hémi-cylindriques. Ce changement de forme qui s’accompagne d’un applatissement progressif des
bulles est un élément important pour comprendre la dynamique des oscillations des bulles. Ces
oscillations de trajectoire et de forme sont analysées dans des régimes inertiels où le couplage avec
la dynamique du sillage est essentiel. C’est par le frottement aux parois imposé dans le ﬂuide, et
notamment dans le sillage, qu’apparaissent des eﬀets spéciﬁques à la situation de bulle conﬁnée.
Dans la gamme des nombres d’Archimède parcourue, nous avons mis en évidence l’existence
de diﬀérents régimes d’oscillations, dont les transitions sont déterminées au moins de façon
approchée. Si aux plus faibles nombres d’Archimède les eﬀets 3D du mouvement ne peuvent être
négligés, dès Ar = 600 les régimes d’écoulement peuvent être considérés comme 2D à condition
d’être assez loin des interfaces. L’enchainement des diﬀérents régimes observés, caractérisés par
des ampliﬁcations ou diminutions des amplitudes du mouvement et des oscillations de forme
notamment, résulte alors du couplage complexe entre le sillage, d’une part, qui est fortement
atténué par le frottement aux parois, et l’évolution des formes moyennes d’autre part, évolution
due aux eﬀets de plus en plus importants de la gravité et de l’inertie quand le volume de la bulle
augmente.
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Chapitre 5
Transfert de matière
Dans ce chapitre on cherchera à obtenir la répartition spatiale de l’oxygène dissous transféré
par diﬀérentes bulles dans la cellule bidimensionnelle, et à quantiﬁer les ﬂux de transfert de masse.
L’analyse de ces données sera faite à la lumière des connaissances apportées par le chapitre
précédent sur la forme, le mouvement, et l’évolution temporelle des bulles au cours de leur
mouvement.
5.1 Première analyse de la répartition spatiale de l’oxygène dis-
sous après le passage d’une bulle
5.1.1 Images utilisées
Nous examinons ici qualitativement la structure de la trace en oxygène dissous laissée par
une bulle d’oxygène pur en ascension dans de l’eau préalablement désoxygénée à l’azote. L’eau
dans la cellule est de l’eau distillée comportant 12.5mg/L de complexe de Ruthenium et 9%
volumiques d’éthanol. Les images de bulles en ascension ont été prises à la fréquence de 10Hz
avec le système PLIF décrit au chapitre 3.
La ﬁgure 5.1 présente 5 images, instantanées et non traitées, de bulles correspondant à 5 va-
leurs du nombre d’Archimède comprises entre 210 et 11000. Sur ces images la présence d’oxygène
dans le sillage de chaque bulle est visible en noir, mais pas de façon très nette. On remarque
également une zone sombre entourant le nez de la bulle dans le cas des trois plus grosses bulles.
L’origine de cette modulation d’intensité sera discutée ci-après. Ces images instantanées sont en
tous cas trop bruitées pour pouvoir en tirer une information locale sur le transfert interfacial de
masse.
On a cependant réalisé des mesures de la quantité d’oxygène dissous transféré aux interfaces
des bulles en proﬁtant du fait que le mouvement dans le sillage des bulles s’atténue très vite et
en nous intéressant au sillage loin des bulles. Puisque nous avons montré au chapitre 4 que le
temps de vie de la perturbation de vitesse provoquée par le passage des bulles est de 1s au plus
(ﬁgures 4.36 et 4.34), au-delà de ce temps l’oxygène n’est plus transporté que par diﬀusion. Et
il est alors aisé de mesurer un champ de concentration presque ﬁgé pour en déduire la masse
transférée aux interfaces.
Les images utilisées pour étudier le champ de concentration sont donc prises après que le
champ de vitesse, et donc également le champ de concentration, soient ﬁgés, au transport par
la diﬀusion moléculaire près, c’est-à-dire environ 2s après le passage de la bulle. Comme nous
l’avons expliqué en détail au chapitre 3, nous enregistrons alors une série d’images successives,
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Fig. 5.1: Images brutes instantannées de bulles d’oxygène en cours de transfert de masse. (a)
Ar = 210 ; (b) Ar = 1400 ; (c) Ar = 2380 ; (d) Ar = 6340 ; (e) Ar = 11000. Taille des images :
5.14×10.64cm. Définition : 77.3µm par pixel.
dont nous calculons la moyenne, ce qui nous permet de nous aﬀranchir des ﬂuctuations tempo-
relles de l’éclairage laser. Dans tout ce qui va suivre, nous utilisons des images obtenues à partir
de la moyenne de 25 images. La fréquence d’acquisition étant de 10Hz, la résolution temporelle
des images moyennes est de 2.5s. Pendant cette durée, l’oxygène, dont la diﬀusivité moléculaire
vaut 2.10−9m2/s, ne peut parcourir par diﬀusion que 70µm environ. La distribution spatiale de
concentration en oxygène dissous obtenue par prise de moyenne ﬁltre donc toutes les échelles de
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longueur du plan (x, y) inférieures à 70µm. On constate que les contours des motifs de concen-
tration restent assez nets sur l’ensemble des images considérées pour prendre la moyenne puisque
la déﬁnition des images donne une taille caractéristique des pixels supérieure à cette longueur de
diﬀusion (77µm par pixel).
On déﬁnit pour chaque point de l’image le rapport Rfluo entre l’intensité du signal après le
passage de la bulle et l’intensité du signal de référence pour lequel la concentration en oxygène
dissous est nulle ([O2] = 0) :
Rfluo =
〈NGf 〉 − 〈NG0〉
〈NGf0〉 − 〈NG0〉 (5.1)
Ce rapport varie entre 0.8 et 1. La représentation de Rfluo donne des images de sillages en
nuance de gris sur fond blanc. Aﬁn de rendre plus confortable l’observation de ces images on
présente, en ﬁgure 5.2, les valeurs de (1−Rfluo) dans le champ d’observation pour chacune des
bulles de la ﬁgure 5.1. Sur ces images, le fond noir correspond à l’absence d’oxygène dans l’eau
(Rfluo = 1). Les pixels ont une couleur d’autant plus claire que la concentration en oxygène
est élevée. Rfluo = 0 correspondrait a une inhibition totale de la ﬂuorescence, qui n’est jamais
atteinte dans nos essais.
5.1.2 Examen des images moyennées et identification des mécanismes de transfert.
Pour les images correspondant aux quatre nombres d’Archimède les plus faibles, on observe
sur la ﬁgure 5.2 deux types de structures au sein du dépôt d’oxygène : un ruban central, de largeur
presque constante, et des volutes périodiques plus claires qui l’encadrent et le recouvrent. Ces
volutes sont associées à l’allée tourbillonnaire mise en évidence par PIV au chapitre précédent
pour la même gamme de nombres d’Archimède. On conçoit aisément que ces deux types de
structures contrastées correspondent à deux mécanismes distincts de transfert de masse entre la
bulle et l’eau : d’une part (i) de l’oxygène dissous migre à travers les interfaces de la bulle au
contact des ﬁlms liquides près des parois et donne lieu au ruban central ; d’autre part (ii) de
l’oxygène dissous est émis à la périphérie de la bulle, puis transporté, avant d’être déposé dans
le sillage derrière la bulle où il donne lieu aux volutes perceptibles sur le champ de ﬂuorescence.
Les modes de transport distincts de la concentration en oxygène issue des ﬁlms ou de la surface
périphérique permettent ainsi de visualiser les deux modes de transferts interfaciaux.
L’oxygène transféré dans les ﬁlms est initialement contenu dans un couche massique d’épais-
seur inférieure ou égale à celle des ﬁlms h. Comme on a h << e, l’oxygène est localisé dans une
mince couche près des parois et, une fois transféré à travers l’interface, est certainement trans-
porté dans la direction y essentiellement par diﬀusion moléculaire. Sa distribution spatiale sur
l’image doit donc être d’une largeur en y de l’ordre de la largeur de la bulle, et rester à peu près
constante pour des amplitudes d’inclinaisons de bulles limitées. Si l’on superpose à chaque image
de la trace d’oxygène ﬁgé les contours de la bulle qui est passée dans le champ d’observation
sur les images antérieures de la séquence (ﬁgure 5.3), on voit que la largeur du ruban sombre
est très proche de la plus grande largeur de la bulle, et que les oscillations du ruban semblent
correspondre aux oscillations de trajectoire. De fait, la largeur du ruban ne diﬀère de la largeur
de la bulle que d’une distance de l’ordre de deux fois le rayon de courbure qui est proche de e/2
(tableau 5.1). La totalité de l’oxygène issu des ﬁlms transféré pendant le passage de la bulle dans
la fenêtre d’observation, est donc raisonnablement supposée présente à l’intérieur du volume de
liquide associé au ruban observé. Cette bande occupe une zone en projection dans le plan que
l’on notera Zb.
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Fig. 5.2: Rapport (1 − Rfluo) entre l’intensité de fluorescence après le passage des bulles et
l’intensité de fluorescence de référence ([O2] = 0) : trace en oxygène dissous derrière la bulle. (a)
Ar = 210 ; (b) Ar = 1400 ; (c) Ar = 2380 ; (d) Ar = 6340 ; (e) Ar = 11000. Taille des images :
5.14× 10.64cm. Définition : 77.3µm par pixel.
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Puisque la surface périphérique de la bulle occupe l’épaisseur entre les plaques (à 2h près),
l’oxygène transféré par cette surface est réparti dans l’épaisseur entre les plaques et est transporté
par l’écoulement 2D dans l’interstice entre les plaques. Sa distribution dans le champ d’obser-
vation donne lieu à des motifs qui résultent du transport dans le sillage. Lorsque ces motifs
interceptent la région Zb issue du transfert dans les ﬁlms, l’oxygène présent dans la totalité de
l’interstice entre les plaques est une combinaison du champ de concentration immédiatement
déposé dans le ﬁlm et du champ de concentration qui a été transporté dans le sillage. La conser-
vation de la cohérence des volutes lorsqu’elles recouvrent le ruban déposé par le ﬁlm indique
que les deux champs de concentration sont certainement déposés de manière indépendante dans
l’interstice par des mouvements essentiellement 2D dans chaque couche.
L’évolution du sillage des bulles révèle des motifs diﬀérents quand le nombre d’Archimède
augmente. Pour les bulles qui ont une trajectoire oscillante, ces motifs sont périodiques et leur
longueur d’onde est égale à celle de la trajectoire de la bulle qui est aussi celle du lâcher tour-
billonnaire (tableau 5.1). Pour les bulles des ﬁgures 5.2(b) et (c) on observe des enroulements
évoquant la capture d’oxygène dans les tourbillons.
Ar 210 1400 2380 6340 11000
largeur de la bulle (mm) 1.7 8.5 11.8 30.3 39.1
largeur de la bande (mm) 0.9 7.2 10.5 28.1 37.7
longeur d’onde de la bande (mm) 0 27 26.3 indéterminée 0
longeur d’onde des volutes (mm) 0 27 26.3 38 0
longeur d’onde de la trajectoire (mm) 0 28 27 41 0
Tab. 5.1:
Pour la plus grosse des bulles présentées, la trace en oxygène présente 2 rubans parallèles,
centrés sur l’axe vertical du mouvement de la bulle. La bulle correspondante a une forme de
calotte (ﬁgure 5.3(d)). Pour ces bulles on sait qu’il n’y a plus d’oscillations de trajectoire, ni
d’oscillations de forme. Le ruban le plus large correspond au transfert de masse issu du ﬁlm. Le
ruban le plus étroit et le plus clair correspond à l’oxygène amené par l’écoulement bidimensionnel
autour de la bulle, qui la contourne et est rabattu derrière elle, créant ainsi une zone rectiligne
centrale sur-concentrée en oxygène.
5.1.3 Observations sur les images brutes et analyse de la couche d’oxygène au nez des
grosses bulles.
En examinant de plus près les images brutes comportant une bulle, nous avons remarqué la
présence, au nez des grosses bulles, d’une couche sombre d’épaisseur bn (ﬁgure 5.1 (c) et (d) par
exemple). Nous avons essayé d’identiﬁer l’origine de cette perturbation d’intensité lumineuse.
Nous avons d’abord pensé à un phénomène optique, une sorte d’ombre occultant partiellement
la lumière incidente du laser, ou celle de la ﬂuorescence du Ruthenium. Cependant, une image
similaire prise sur une bulle d’azote de même taille en ascension dans de l’eau désoxygénée, ne
présente pas cette zone sombre au nez de la bulle (ﬁgure 5.4). Ce n’est donc pas le scénario
d’éclairement qui provoque une zone d’ombre. La couche sombre est réellement liée à l’inhibition
de la ﬂuorescence et par conséquent à la présence d’oxygène. Cependant l’épaisseur bn étant
largement supérieure à une épaisseur caractéristique de couche limite massique, cela implique
nécessairement l’existence d’un mouvement convectif près de l’interface qui puisse alimenter le
nez de la bulle en oxygène.
Notons que la largeur bn de cette couche, dans le plan des plaques, augmente avec le nombre
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Fig. 5.3: Comparaison visuelle de la trace en oxygène dissous derrière une bulle avec la largeur
de la bulle et les oscillations de trajectoire. (a) Ar = 210, taille de l’images : 1.56× 1.48cm ; (b)
Ar = 1400, taille de l’image : 5.5×3.12cm ; (c) Ar = 2380, taille de l’image : 5.14×3.66cm ; (d)
Ar = 6340, taille de l’image : 5.14× 4.73cm ; (e) Ar = 11000, taille de l’image : 5.14× 2.64cm.
Définition : 77.3µm par pixel.
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d’Archimède. Elle varie typiquement entre 1 et 4mm pour des nombres d’Archimède compris
entre 1000 et 11000. Nous n’avons pas complètement éclairci à ce jour le mécanisme à l’origine
de ce phénomène. Mais nous pensons qu’il existe probablement un gradient de concentration
en tensio-actifs entre le nez et l’arrière de la bulle, éventuellement lié à un gradient en éthanol,
induisant une variation de tension de surface à l’origine d’un eﬀet Marangoni. Il nous reste
à analyser dans quelle mesure un tel eﬀet peut donner lieu à un mouvement d’advection de
l’aval vers l’amont le long de l’interface périphérique comme dans les sillages rebouclant sur
eux-mêmes étudiés par Bush (1997). Une première comparaison de nos mesures des épaisseurs
caractéristiques bn avec celle de tels sillages au nez de la bulle montre que ce scénario est crédible
et doit être exploré (ﬁgure 5.5).
Fig. 5.4: Image instantanée (non traitée) d’une bulle d’azote (calotte). Taille de l’image : 3.46×
3cm
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Fig. 5.5: Variation de l’épaisseur bn de la couche sombre au nez de la bulle avec Re(e/d)
2. (◦
présente étude, + Bush (1997)).
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5.2 Méthodologie pour la reconstruction du champ de concentra-
tion d’oxygène dans le sillage d’une bulle.
Après cet examen qualitatif de la structure du champ d’oxygène dissous dans le sillage lointain
et au nez de la bulle, nous présentons la méthodologie que nous avons mise en place pour une
mesure quantitative de la concentration en oxygène dissous.
En un point quelconque (x,y) de la fenêtre d’investigation, l’intensité lumineuse du signal
de ﬂuorescence vu par la caméra résulte de la contribution de chacune des molécules du traceur
ﬂuorescent réparties dans l’épaisseur entre les plaques. Comme nous l’avons dit au chapitre 3, la
concentration en oxygène n’est pas homogène entre les plaques, sauf cas particulier. La relation
de Stern-Volmer, qui relie l’intensité de ﬂuorescence émise en un point (x,y,z) et la concentration
en oxygène en ce point, n’est pas linéaire ; la relation entre la concentration moyenne entre les
plaques et l’intensité de ﬂuorescence moyenne n’est donc pas directe et son calcul nécessite de
formuler des hypothèses.
Pour discuter ces hypothèses, nous allons examiner 2 types d’images : des images prises aux
temps longs après le passage d’une bulle pour lesquelles on peut considérer la concentration en
oxygène en un point (x,y) du plan comme homogène dans la direction z, et des images aux temps
courts pour lesquelles, la concentration n’étant pas uniforme dans l’épaisseur, nous proposons
un modèle de calcul des concentrations en oxygène dans l’épaisseur. La masse d’oxygène déposé
qui se conserve entre les temps courts et les temps longs, constitue un critère de validation des
hypothèses de calcul aux temps courts.
Nous traitons en détails l’analyse du champ de concentration autour d’une bulle de taille
d = 5.3mm (Ar = 1200) pour laquelle nous disposons de ces 2 types d’images. Pour cette bulle,
une première séquence d’images, d’une durée de 9.6 secondes, a été enregistrée à la fréquence de
10Hz. Sur cette séquence les 6 premières images montrent la bulle et les 90 suivantes la trace
d’oxygène dissous. Nous avons utilisé 25 images successives prises 1.6s après le passage de la
bulle pour bâtir une image moyenne (divisée par le fond moyen) de la trace en oxygène dite aux
temps courts (ﬁgures 5.6 (a)). Une deuxième séquence d’images (ﬁgures 5.6 (b)), de 9.6s de durée
également, a été réalisée 240s après le passage de la bulle ; là encore nous avons bâti une image
moyenne sur la base de 25 images successives. Le temps séparant les deux séquences étant très
long devant l’échelle de temps de la diﬀusion massique dans l’épaisseur, nous pouvons considérer
que l’oxygène déposé s’est réparti uniformément dans l’interstice entre les plaques pour l’image
moyenne aux temps longs.
5.2.1 Modélisation de la répartition de l’oxygène dans l’épaisseur.
Image aux temps longs
L’oxygène ayant eu le temps de diﬀuser dans l’épaisseur, on peut calculer la concentration
moyenne en oxygène dissous en un point du plan par application directe de la relation de Sern-
Volmer à partir de la valeur Rfluo. On peut par intégration dans le plan des plaques calculer la
masse totale d’oxygène transférée par la bulle pendant son passage dans la fenêtre de visualisa-
tion. Cette information est importante pour interpéter les images aux temps courts.
L’image aux temps longs n’est, par contre, pas assez nette pour diﬀérencier la contribution
au transfert des deux surfaces de la bulle (Sf et Sp). De plus, la trace en oxygène des tourbillons
est répartie en volutes ﬁnes ; dans le cas où elle déborde de la région Zb, son signal faiblit aux
temps longs et devient diﬃlement décelable. On a donc besoin d’images aux temps courts pour
identiﬁer les contributions des deux surfaces de la bulle au transfert de masse global.
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Fig. 5.6: (a) rapport 1-Rfluo au temps court (t=1.6s après le passage de la bulle) et profils suivant
C1 et C2. (b) rapport 1-Rfluo au temps long (t=240s après le passage de la bulle) et profils suivant
C1 et C2.
Modèle pour le calcul de la concentration en oxygène dissous aux temps courts
A la lumière du paragraphe 5.1, nous considérons que la bulle transfère de l’oxygène par deux
mécanismes distincts :
- la bulle dépose de l’oxygène par les ﬁlms, dans deux couches minces de diﬀusion massique
d’épaisseur δ inférieure ou égale à l’épaisseur des ﬁlms h. Après le passage de la bulle ces deux
couches s’épaississent dans la direction z et atteignent une épaisseur lF (x, y) inconnue à l’instant
de l’analyse qui reste un temps court. Nous avons montré au chapitre 2 que δ << e dans la
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gamme de paramètres étudiés. Par conséquent, pour des acquisitions réalisées 1 où 2 secondes
après le passage de la bulle, on suppose de façon raisonnable qu’on a lF (x, y) << e. En l’absence
d’eﬀet tridimensionnel marqué, l’épaississement des 2 couches massiques sur 1 ou 2 secondes doit
s’eﬀectuer essentiellement par diﬀusion et rester inférieur à la centaine de micromètres.
- la bulle largue également de l’oxygène par la partie périphérique de son interface dans une
couche centrale de l’écoulement liquide, couche qui diﬀuse dans l’épaisseur après le passage de la
bulle et atteint au moment de l’analyse une épaisseur que nous noterons lP (x, y). Les ﬁlms étant
très minces (h de l’ordre de la dizaine de micromètres), on pourra raisonnablement considérer
que lP ≈ e.
Nous avons vu au paragraphe 5.1 que, suivant les tailles de bulle, on obtient toujours sur
les images une zone correspondant à la trace des ﬁlms seuls, que nous nommerons ZF , et une
zone où la trace des ﬁlms et celle de la périphérie coexistent, que nous nommerons ZFP . Pour
des bulles à Ar ≈ 1000, il existe une troisième zone correspondant uniquement à l’oxygène issu
de la périphérie de la bulle. Elle sera notée ZP . Cette zone peu visible aux temps longs est bien
distincte aux temps courts (ﬁgure 5.6). Nous supposons dans notre analyse que dans la zone ZFP
les deux dépôts de concentration se superposent sur des épaisseurs 2lF (x, y) et lP (x, y).
Une représentation simpliﬁée de la répartition de la concentration en oxygène entre les plaques
après le passage d’une bulle peut être déclinée suivant les zones ZF , ZP et ZFP . Pour chaque
zone, nous donnons l’expression qui relie le rapport Rfluo à la concentration pour un point de
coordonnées (x,y).
- Zone ZF : ce cas correspond à une répartition uniforme de l’oxygène à la concentration in-
connue CF sur deux épaisseurs de largeur inconnue lF (ﬁgure 5.7). La zone centrale est dépourvue
d’oxygène. Il est important de rappeler que lF << e.
Fig. 5.7: Modèle de répartition de l’oxygène dissous dans l’interstice entre les plaques dans le
cas de la trace laissée par les films.
La valeur théorique de Rfluo, issue de l’intégration de la relation de Stern Volmer dans
l’épaisseur e s’écrit :
Rfluo =
2lF
e
1
1 +KSV CF
+
e− 2lF
e
(5.2)
Pour ce cas, la concentration moyenne en oxygène dans l’épaisseur vériﬁe :
CmF =
2lF
e
CF (5.3)
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- Zone ZP : ce cas correspond à une répartition uniforme de l’oxygène à la concentration CP
sur toute l’épaisseur entre les plaques e (ﬁgure 5.8).
Fig. 5.8: Modèle de répartition de l’oxygène dissous dans l’interstice entre les plaques dans le
cas du transfert de masse issu de la périphérie de la bulle.
La valeur théorique de Rfluo pour une telle répartition de l’oxygène entre les plaques est
donnée par la relation de Stern-Volmer :
Rfluo =
1
1 +KSV CP
(5.4)
Ici la concentration moyenne en oxygène vaut :
CmP = CP (5.5)
- Zone ZFP : ce cas correspond à une répartition uniforme de l’oxygène à la concentration
CF sur deux épaisseurs lF et à la concentration CP dans la partie restante lF < z < e − lF
(ﬁgure 5.9). Nous avons pris ici une concentration dans les ﬁlms égale à CF car comme nous le
montrerons dans la suite : CP << Cp.
Fig. 5.9: Modèle de répartition de l’oxygène dissous dans l’interstice entre les plaques dans une
zone où co-existent les contributions des films et de la périphérie de la bulle.
Pour ce cas, la valeur théorique de Rfluo entre les plaques issue de l’intégration de la relation
de Stern Volmer dans l’épaisseur e s’écrit :
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Rfluo =
2lF
e
1
1 +KSV CF
+
e− 2lF
e
1
1 +KSV CP
(5.6)
et la concentration moyenne en oxygène dans l’épaisseur vériﬁe :
CmFP =
2lF
e
CF +
e− 2lF
e
CP (5.7)
Pour pouvoir appliquer les lois de transformation des intensités lumineuses en concentrations,
nous devons détecter en tout point des images à quelle des trois zones spéciﬁques appartient le
point. Pour un signal de ﬂuorescence donné, la détermination de la concentration locale en
oxygène, une fois que l’appartenance aux zones ZF , ZP ou ZPF a été détectée, se fait grâce aux
équations 5.2, 5.4 ou 5.6.
Par ailleurs les surfaces globales de ces trois zones doivent être calculées pour déterminer
la contribution au transfert des ﬁlms et de la surface périphérique. Nous avons détecté les trois
zones par analyse d’image et application d’un seuil sur les niveaux de gris. La ﬁgure 5.10 présente
une illustration de ces 3 zones dans le cas de bulles de 5.3mm (Ar=1200) et 16mm (Ar=6340).
Les seuils à appliquer à l’image moyenne pour distinguer les 3 zones sont diﬃciles à identiﬁer et
les frontières entre les zones ne sont pas toujours déterminées avec une très grande précision. La
détermination de ces zones peut introduire une erreur relative sur les surfaces de l’ordre de 10%.
Sur l’image des intensités lumineuses (ﬁgure 5.6(a)), on constate que les valeurs mesurées
de Rfluo sont variables au sein d’une même zone avec des écarts-types qui peuvent aller jusqu’à
20% de la moyenne. Ces variations peuvent avoir plusieurs origines : l’hétérogénéité naturelle du
champ de concentration dans le plan (x,y) ou des variations d’épaisseur lF (x, y).
(a)
(b)
Fig. 5.10: Exemples d’identification des zones de contribution au champ d’oxygène dissous (a)
Ar = 1200 ; (b) Ar=6340. rouge : zone Zf ; jaune : zone Zp ; blanc : zone ZFP .
Pour trouver les concentrations, dans certaines régions, on a moins d’équations que d’in-
connues. En particulier dans ZF , on a la seule équation (équation 5.2) et 2 inconnues (lF et
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CF ). On ne peut résoudre le problème complet au point. Dans notre analyse nous ne pouvons
pas non plus modéliser des évolutions de lF (x, y). Nous avons donc choisi de travailler avec les
valeurs moyennes sur chaque zone, en adoptant en outre des hypothèses simpliﬁcatrices supplé-
mentaires : i) Les concentrations CF et CP sont uniformes dans le plan des plaques pour les
zones où elles sont considérées ; ii) La concentration CF est la même dans les régions ZF et ZFP ;
iii) La concentration CP est la même dans les régions ZP et ZFP ; iv) l’épaisseur lF est la même
dans les zones ZF et ZFP . Nous notons respectivement RF , RP et RFP les valeurs moyennes de
Rfluo dans les région ZF , ZP et ZFP . On est donc amené à résoudre un système fermé de trois
équations à trois inconnues :
RF =
2lF
e
1
1 +KSV CF
+
e− 2lF
e
(5.8)
RP =
1
1 +KSV CP
(5.9)
RFP =
2lF
e
1
1 +KSV CF
+
e− 2lF
e
1
1 +KSV CP
(5.10)
Lors de la résolution de ces équations, l’incertitude expérimentale sur les valeurs de RF , RP
et RFP a une forte répercussion sur celle des inconnues qui a le plus faible ordre de grandeur : lF
est a priori de l’ordre de la dizaine ou de la centaine de microns, alors que les concentrations CF
et CP , exprimées en mg/L (pour une constante de Stern-Volmer en L/mg), sont a priori de l’ordre
de l’unité ou de 0.1. La détermination de lF par résolution simultanée des 3 équations n’est donc
pas suﬃsamment précise et peut engendrer de mauvaises estimations des concentrations. On
peut donc penser à se donner lF pour obtenir les concentrations. Nous avons testé la sensibilité
des valeurs de CF données par la résolution du système d’équations dans la zone ZF , lorsqu’on se
donne lF et qu’on l’autorise à varier dans une gamme étendue de valeurs. Pour cela nous avons
travaillé avec une valeur de RF ≈ 0.87 réaliste puisqu’elle correspond au signal pour la bulle à
Ar = 1200. L’ordre de grandeur de lF que l’on peut approcher à partir la diﬀusion sur les temps
de mesure est la centaine de µm. La ﬁgure 5.11 montre que CF varie fortement en fonction de
lF : pour lF = 100µm 10% d’erreur sur lF induit 30% d’erreur sur CF . Une singularité apparaît
même sur la valeur de CF pour des valeurs de lF inféieures à ≈ 90µm. Plus important encore,
la masse d’oxygène dissous comprise dans les couches massiques, qui est proportionnelle à lFCF ,
dépend elle aussi fortement de la valeur de lF , comme le montre la ﬁgure 5.12 : pour lF = 100µm
10% d’erreur sur lF induit 40% d’erreur sur la masse d’oxygène présente entre les plaques. Il
n’est donc pas possible de prédéterminer une valeur raisonnable de lF aﬁn d’estimer CF . Nous
avons donc mis en place une méthodologie proposant une voie plus ﬁable de détermination de
lF .
5.2.2 Détermination de l’épaisseur de la couche de masse issue des films grâce aux images
aux temps longs.
Une solution pour déterminer une valeur de lF (ou de CF ce qui est équivalent) consiste à
utiliser le signal de ﬂuorescence aux temps longs. Dans un premier temps, pour une image aux
temps courts, il faut mesurer, dans une région réduite de la zone ZF (que nous apellerons A) la
valeur moyenne de RF . Cette valeur moyenne vériﬁe l’équation 5.3 reliant CF et lF :
RF =
2lF
e
1
1 +KSV CF
+
e− 2lF
e
(5.11)
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Fig. 5.11: Sensibilité de la variation de CF à la valeur de lF pour une valeur moyenne de Rfluo
de 0.87 dans la zone ZF . Cette courbe correspond au cas Ar = 1200.
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Fig. 5.12: Sensibilité de la variation de CF lF à la valeur de lF pour une valeur moyenne de
Rfluo de 0.87 dans la zone ZF . Cette courbe correspond au cas Ar = 1200.
Dans un deuxième temps, nous mesurons dans la même région A, la valeur moyenne de RF sur
une image aux temps longs. Puisque la répartition de l’oxygène est homogène entre les plaques
aux temps longs, nous pouvons utiliser de façon directe la relation de Stern-Volmer pour déduire
la valeur de concentration moyenne en oxygène entre les plaques CF∞. Grâce à la conservation
de la masse dans A on obtient une seconde relation reliant CF et lF :
eCF∞ = 2lFCF (5.12)
La résolution du système formé par les équation 5.11 et 5.12 fournit les valeurs de lF et CF .
Sur la base de ces valeurs, nous pouvons évaluer la valeur de CP à l’aide de la relation 5.6 ; si
notre modèle est robuste et que nos hypothèses sont justes, la valeur de CP doit être proche de
celle donnée directement par la relation 5.4.
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5.3 Analyse quantitative du transfert de masse pour la bulle à
Ar=1200.
5.3.1 Concentrations locales et moyennes en oxygène dissous dans les 3 zones de l’image
(Ar=1200).
L’application de la démarche présentée ci-dessus permet, pour la bulle de la ﬁgure 5.6 (Ar =
1200), de trouver lF = 105µm, CF = 5.8mg/L et CP = 0.24mg/L, dans les zones ZF et ZP ,
respectivement. On vériﬁe donc bien l’hypothèse que CP << CF . L’application de la formule
5.6, établie pour la zone ZFP , donne CP = 0.23mg/L. Ceci valide notre hypothèse d’une valeur
constante de CP dans les zones ZP et ZFP . Par ailleurs la valeur de lF est compatible avec
l’ordre de grandeur qu’on obtient quand on considère la croissance par diﬀusion moléculaire
d’une épaisseur de ﬁlm initialement égale à 10µm pendant environ 4s, à savoir le temps pour la
mesure après le passage de la bulle. La valeur de CF et de lF sont compatibles avec l’idée que les
ﬁlms de liquide puissent être saturés et que l’épaisseur du dépôt d’oxygène en paroi n’évolue que
par diﬀusion. En eﬀet, ramené à la taille initiale des ﬁlms liquides de lordre de 10µm, la masse
du dépot d’oxygène en paroi correspond à une concentration à saturation 45mg/L.
On calcule alors les concentrations moyennes dans l’épaisseur entre les plaques : CmF =
1.17mg/L ; CmP = 0.24mg/L et CmFP = 1.36mg/L. La ﬁgure 5.13(a) montre le champ de
concentration en oxygène dissous pour cette bulle ; les 3 zones ZF , ZP et ZFP sont bien visibles,
chacune colorée par un niveau spéciﬁque de concentration.
Remarquons ici que si on avait fait l’hypothèse que la concentration en oxygène est uniforme
entre les plaques dans les 3 zones, on aurait calculé toutes les valeurs de concentration en oxygène
dirctement à partir de la relation de Stern-Volmer. Les valeurs obtenues dans ce cas seraient :
CmF = 0.54mg/L ; CmP = 0.24mg/L ; CFP = 0.78mg/L. On sous-estimerait donc CF par un
facteur 2. Les ﬁgures 5.13(b) et (c) montrent le champ de concentration erroné ainsi calculé en
grandeurs locales ou moyennées par zones. On voit dans cet exemple l’importance de la prise en
compte de la non-linéarité de la loi de Stern-Volmer, pour des mesures par PLIF dans un plan
éclairé sur une épaisseur non négligeable.
5.3.2 Masse d’oxygène transférée, flux, densité de flux, et nombre de Sherwood.
Nommons AF , AP et AFP les surfaces des zones ZF , ZP et ZFP de la fenêtre d’investigation,
respectivement. Ces surfaces sont déterminées avec une bonne précision. Leur valeur en m2 est
obtenue à l’aide de l’étalonnage en espace établi à l’aide de la mire (voir chapitre 3) : 1 pixel=
77.3µm. On peut calculer les grandeurs caractéristiques du transfert de masse entre la bulle et le
liquide, pour les diﬀérentes zones sur une longueur L de l’image dans la direction x alignée avec
le mouvement moyen. On calcule donc :
- la masse d’oxygène déposée dans la fenêtre d’investigation par les ﬁlms :
MF = 2lF (AF +AFP )CF (5.13)
- la masse d’oxygène déposée dans la fenêtre d’investigation par l’écoulement périphérique
autour de la bulle :
MP = [(e− 2lF )AFP + eAP ]CP (5.14)
- le temps mis par la bulle pour parcourir l’image :
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(a)
(b)
(c)
Fig. 5.13: Comparaison des distributions de concentration obtenues : (a) en appliquant la cor-
rection liée à l’inhomogénéité dans la direction z, (b) en appliquant la relation de Stern-Volmer
au point, (c) en appliquant la relation de Stern-Volmer aux intensités moyennes par region.
t¯ =
L
U
(5.15)
où U la vitesse moyenne de la bulle.
- le ﬂux de masse issu de la zone des ﬁlms :
φF =
MF
t¯
(5.16)
- le ﬂux de masse issu de la zone en périphérie de la bulle :
φP =
MP
t¯
(5.17)
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- la densité de ﬂux de masse pour la zone des ﬁlms :
ϕF =
φF
2Sf
(5.18)
- la densité de ﬂux de masse pour la zone issue de la périphérie de la bulle :
ϕP =
φP
Sp
(5.19)
- la densité de ﬂux de masse pour l’ensemble de la bulle :
ϕtot =
MF +MP
t¯(Sp + 2Sf )
(5.20)
- le nombre de Sherwood relatif à la dimension d de la bulle :
Sh =
ϕtotd
DCs
(5.21)
Pour la bulle ayant un nombre d’Archimède de 1200, nous avons calculé (avec la relation de
Stern-Volmer) la masse totale d’oxygène présente dans la fenêtre de mesure, lorsque nous sommes
aux temps longs. Cette masse ne diﬀère que de 7% par rapport à la masse tolale présente dans la
fenêtre de mesure lorsque nous sommes aux temps courts, ce qui permet de vériﬁer que la masse
se conserve.
Pour cette bulle (à Ar = 1200), le tableau 5.2 résume les résultats obtenus. On constate que
le ﬂux de masse issu des ﬁlms est environ 10 fois plus important que le ﬂux de masse issu de
la surface périphérique. Pour cette bulle relativement petite, les surfaces des ﬁlms et la surface
périphérique sont sensiblement égales ; de ce fait les densités de ﬂux issues des 2 parties de la
bulle diﬀèrent d’un facteur 10, comme les ﬂux. Le calcul de la densité totale de ﬂux de masse
permet de bâtir un nombre de Sherwood qui, lorsqu’il est relatif à la taille de la bulle dans le
plan des plaques, est d’environ 900. Le nombre de sherwood associé au transfert en périphérie est
lui de l’ordre de ShP =
ϕP d
DCs
≈ 200. Cette valeur est correctement encadrée par les estimations
données au chapitre 2 pour des interfaces mobiles ou pas (120 < Sh < 580 cf équations ??).
Nous avons comparé le ﬂux global échangé par la bulle au ﬂux global qu’échangerait une bulle
de même volume libre d’évoluer dans l’espace tridimensionnel. Le diamètre d’une telle bulle
serait d3D = (3/2d2e)1/3 ≈ 3.5mm. Nous avons calculé le nombre de Reynolds de cette bulle
en adoptant la loi de vitesse U =
√
3.3σ/d3DρL (Fabre et Legendre, 2000). La bulle de même
volume a donc un nombre de Reynolds égal à environ 900. En utilisant la corrélation donnée dans
l’équation 2.32 pour une interface mobile, qui maximise les transferts, on obtient alors un nombre
de Sherwood égal environ à 700. La bulle tridimensionnelle délivre donc un ﬂux global d’environ
10−3mg/s comparable au ﬂux échangé par la bulle conﬁnée. La supériorité du transfert dans les
ﬁlms par rapport au transfert par la surface périphérique est donc démontrée ; mais à cette valeur
du nombre d’Archimède, l’augmentation de surface par conﬁnement des bulles comparativement
aux bulles 3D de même volume n’est pas encore assez importante pour que le transfert dans les
ﬁlms s’impose de manière dominante.
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φF (mg/s) φP (mg/s) ϕF (mg/s/m
2) ϕP (mg/s/m
2) Sh
7.4e-4 9.2e-5 25.4 3.76 914
Tab. 5.2: Flux, densités de flux et nombre de Sherwood global pour une bulle à Ar = 1200
5.4 Discussion des évolutions du transfert de masse avec Ar
Nous ne disposons pas pour nos essais aux autres nombres d’Archimède de prises d’images
aux temps longs, parce que nos essais ont précédé la mise en place de la méthodologie déﬁnitive
de mesure. Nous ne pouvons donc donner des estimations des transferts de masse que pour des
valeurs arbitrairement choisies de lF . Comme les enregistrements aux temps courts ont toujours
été eﬀectués dans les 3 à 4 secondes après le passage d’une bulle, et que l’épaisseur des ﬁlms ne
varie pas énormément avec Ar (ﬁgure 2.7), on peut néanmoins supposer de manière raisonnable
que l’épaisseur des couches lF reste, quel que soit Ar, de l’ordre de 100µm avec un épaississement
de ≈ 50µm pendant la prise d’images pour le calcul de la moyenne. Nous avons donc calculé les
ﬂux échangés pour trois valeurs de lF : 105µm, 150µm et 200µm.
L’évolution du nombre de Sherwood global en fonction de Ar est reportée sur la ﬁgure 5.14.
Les valeurs reportées permettent de dégager une tendance indépendamment de l’hypothèse faite
sur la valeur de lF , à savoir que Sh augmente avec Ar si lF n’augmente pas trop avec Ar.
Une loi d’échelle ne peut cependant pas être identiﬁée en raison de la sensibilité des résultats à
l’hypothèse sur lF . De la même façon, on a reporté sur la ﬁgure 5.15 les nombres de Sherwood
ShF et ShP déﬁnis à partir des densités de ﬂux dans les ﬁlms et à la surface périphérique de
la bulle. Si ShF reste sensible à la valeur de lF utilisée pour le calcul, ShP y est beaucoup
moins sensible. On observe donc que ShP (Ar) suit une loi linéaire en Ar. Hormis la mesure à
Ar = 11000 le nombre de Sherwood dans les ﬁlms ShF reste, quant à lui, compris entre 900 et
2000 et il ne présente aucune évolution notable avec le nombre d’Archimède à lF ﬁxé. Cela peut
découler d’une saturation des ﬁlms en oxygène. On peut enﬁn observer, qu’indépendamment
des hypothèses sur lF , l’eﬃcacité des transferts est supérieure dans les ﬁlms puisque le nombre
de Sherwood des ﬁlms est supérieur au nombre de Sherwood de la surface périphérique. Cet
écart d’eﬃcacité diminue cependant quand Ar augmente. La ﬁgure 5.16 compare le rapport des
densités de ﬂux issus des deux régions aux estimations faites au chapitre 2 (ﬁgure 2.13 (a)) pour
des interfaces mobiles ou immobiles. Ces estimations encadrent nos mesures sans qu’on puisse
annoncer la supériorité d’un modèle sur l’autre. De la même façon, le rapport des ﬂux issus des
deux types d’interface est prédit au premier ordre par l’analyse menée au chapitre 2 (ﬁgure 5.17).
Si les densités de ﬂux sont environ du même ordre, on voit bien que le ﬂux de masse issu des
ﬁlms dépasse, lui, celui de la périphérie d’un facteur de 5 à 10. Cette constatation rend notre
dispositif expérimental prometteur du point de vu du ﬂux global de transfert de masse.
5.5 Synthèse
Nous avons présenté dans ce chapitre des résultats expérimentaux obtenus dans notre cellule
bidimensionnelle à l’aide de la technique PLIF, utilisée avec inhibition de la ﬂuorescence. Ces
résultats ont été extraits d’images présentant la trace en oxygène dissous laissée dans la fenêtre
de visualisation par des bulles d’oxygène pur en ascension dans de l’eau distillée contenant
12.5mg/L de complexe de Ruthénium et 9% volumiques d’éthanol. Ces bulles sont caractérisées
par un nombre adimensionnel d’Archimède Ar variant de 200 à 11000 ; le nombre de Schmidt
caractéristique pour toute l’étude est de 500. Pour toutes les images cette trace est exploitée
1.6s après le passage de la bulle dans la fenêtre, lorsque les perturbations dues au sillage sont
éteintes et que seule la diﬀusion moléculaire de l’oxygène peut faire évoluer la répartition spatiale
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Fig. 5.14: Nombre de Sherwood global en fonction de Ar. (rond : lF = 105µm ; croix lF =
150µm ; carrés lF = 200µm ; rond noir : essai à Ar = 1200 avec mesure de lF à partir des
images aux temps longs).
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Fig. 5.15: Nombres de Sherwood en fonction de Ar : Marqueurs clairs : Sherwood associé aux
échanges dans le film ; Marqueurs noirs : Sherwood associé aux échanges à la surface périphérique.
(rond : lF = 105µm ; croix lF = 150µm ; carrés lF = 200µm ; étoiles : essai à Ar = 1200 avec
mesure de lF à partir des images aux temps longs.)
de l’oxygène dissous dans le plan des plaques mais aussi dans l’épaisseur entre les plaques. Ce
phénomène étant lent, il a été possible d’utiliser des moyennes d’images successives sur une durée
totale d’environ 2.5 secondes sans que la netteté des images en pâtisse. On s’aﬀranchit ainsi des
hétérogénéités temporelles de l’éclairement dans la fenêtre de visualisation.
Pour l’analyse de ces images, nous avons mis en place une méthodologie complète qui autorise
leur analyse quantitative et qui donne accès, dans le plan des plaques, au champ de la concen-
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Fig. 5.16: Rapport des densités de flux en fonction de d/e. rond : lF = 105µm ; croix lF =
150µm ; carrés lF = 200µm ; - - condition de non glissement ; – condition de glissement.
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Fig. 5.17: Rapport des flux en fonction de d/e. rond : lF = 105µm ; croix lF = 150µm ; carrés
lF = 200µm ; - - condition de non glissement ; – condition de glissement.
tration d’oxygène dissous moyennée dans l’épaisseur entre les plaques. Nous pensons que cette
méthodologie doit être appliquée à toute expérience où l’éclairage laser illumine une épaisseur
non négligeable de ﬂuide intégrée dans la profondeur de champ de la caméra, par exemple en
micro-canal lorsque se produisent des hétérogénéités de concentration dans la section du canal. Il
est en particulier indispensable de tenir compte de la non-linéarité de la loi de Stern-Volmer qui
relie l’intensité de ﬂuorescence émise en un point à la concentration locale en oxygène, sous peine
de commettre des erreurs importantes, ainsi que nous l’avons démontré. La méthode d’analyse
des champs de ﬂuorescence nécessite donc un modèle de répartition de l’oxygène dans l’épaisseur
de la couche éclairée. Pour une conﬁguration expérimentale conﬁnée où le frottement aux parois
annihile rapidement la perturbation du ﬂuide au passage des bulles, nous préconisons l’utilisa-
tion d’images prises aux temps longs après le passage de la bulle, lorsque cela est techniquement
possible.
Sur la base des images obtenues dans cette étude, et à la lumière des connaissances appor-
tées au chapitre 4 sur l’hydrodynamique de ces bulles, nous avons fait plusieurs constatations
intéressantes, que nous reportons ici.
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La trace d’oxygène dissous laissée par une bulle dans notre cellule conﬁnée se développe selon
des formes diverses. Ces formes sont liées à la trajectoire de la bulle dans le plan des plaques :
oscillation ou montée rectiligne.
La trace des bulles montre des zones plus ou moins ﬂuorescentes, donc plus ou moins chargées
en oxygène. Dans tous les cas (toute valeur de Ar), on observe : (i) un ruban d’oxygène dissous
déposé dans les ﬁlms liquides tout près des parois ; lorsque la bulle a un mouvement oscillant, le
ruban a une forme sinusoïdale dont la longueur d’onde est naturellement celle de la trajectoire de
la bulle. (ii) des structures plus pâles, donc moins concentrées en oxygène, qui correspondent au
sillage de l’écoulement bidimensionnel qui a contourné la périphérie de la bulle ; ces structures sont
déposées dans l’épaisseur entre les plaques par des tourbillons (Ar < 6300), ou bien développent
une bande plus étroite que le ruban dû aux ﬁlms liquides (cas des calottes). Pour des nombres
d’Archimède modérés (de l’ordre de 1000), on observe dans le plan de visualisation que ces deux
zones peuvent se chevaucher.
Nous avons mis en évidence pour ces traces de bulles que les couches massiques en parois,
issues des ﬁlms, sont bien plus concentrées en oxygène que la zone centrale de la veine, issue de
l’écoulement périphérique, et que ces deux types de dépôt sont bien stratiﬁés entre les plaques.
Nous avons proposé un modèle simpliﬁé de répartition de l’oxygène dans l’épaisseur entre les
plaques pour les diﬀérentes zones de la trace de bulle ; ce modèle a été validé par la cohérence
des valeurs de la concentration dans les diﬀérentes couches envisagées.
Nous avons montré comment la comparaison d’images prises aux temps courts et d’images
prises aux temps longs après le passage de la bulle permettent l’estimation de l’épaisseur lF de la
couche massique en paroi, issue des ﬁlms. Pour une bulle telle que Ar=1200 nous avons identiﬁé
que cette couche a 105µm d’épaisseur aux temps courts (entre 1.6 et 2.6s après le passage la
bulle). Pour l’ensemble de nos images nous avons utilisé 3 valeurs de lF autour de cet ordre de
grandeur (100, 150 et 200 µm) ; dans notre gamme de paramètres les résultats en densité de ﬂux
de transfert d’oxygène montrent des variations avec Ar très similaires pour ces 3 valeurs de lF .
L’étude des variations des ﬂux de transfert avec Ar a révélé que pour les petites bulles (jusqu’à
Ar = 3000, environ), la densité de ﬂux issue de l’écoulement bidimensionnel qui contourne la
bulle varie à peu près linéairement en Ar, mais est faible devant la densité de ﬂux issue des zones
de ﬁlms. Cette dernière varie peu avec Ar. Au-delà de Ar = 3000, les densités de ﬂux issues
des 2 régions de la bulle sont du même ordre de grandeur mais, du fait des diﬀérences entre les
surfaces oﬀertes au transfert, le ﬂux issu des ﬁlms est de 5 à 10 fois plus important que celui de
la périphérie.
5 février 2009
120 5. Transfert de matière
5 février 2009
121
Conclusion
Ce travail expérimental a été consacré à l’étude de l’ascension de bulles isolées de diﬀérentes
tailles d dans une cellule étroite remplie d’eau au repos de type cellule de Hele-Shaw. Le conﬁne-
ment impose aux bulles un fort aplatissement et ne leur permet de se mouvoir que dans le plan
moyen des plaques. Les régimes d’écoulements étudiés restent néanmoins inertiels parce que le
rapport Re(e/d)2 reste compris entre 10 et 100. Ces régimes ont été peu étudiés jusqu’ici. Pour
une large gamme de tailles de bulles dans de l’eau, nous avons caractérisé la forme des bulles,
leur trajectoire, leur sillage, et le ﬂux d’oxygène transféré à l’interface, au moyen des techniques
d’ombroscopie, de PIV, et de PLIF avec inhibition de la ﬂuorescence (système oxygène - complexe
de Ruthenium).
Dans notre étude le nombre d’Archimède varie de 200 à 11 000 et le nombre de Bond varie
de 0.1 à 100 environ. Les variations de ces nombres adimensionnels sont liées aux variations du
volume de gaz injecté. Ce volume contrôle également les variations du dernier nombre adimen-
sionnel caractéristique du problème : le rapport de l’interstice au diamètre e/d qui varie dans
la gamme 0.02 < e/d < 1. Lorsque e/d est suﬃsamment faible (au delà de Ar = 600) une
dynamique réellement bidimensionnelle se met en place, et, pour Ar > 600 où on vériﬁe ces
conditions, nous avons observé plusieurs formes de bulles dans le plan des plaques, passant des
disques aux ellipsoïdes, puis aux ellipsoïdes déformés, et jusqu’aux calottes hémicylindriques.
La mise en évidence d’une loi de vitesse d’ascension moyenne gravitationnelle démontre le rôle
mineur du frottement dans les ﬁlms vis à vis de la dynamique globale de la bulle pour tous les
nombres d’Archimède. Le mouvement de ces bulles 2D présente d’abord des oscillations, pour
redevenir rectiligne pour les plus grosses calottes. La forme de la bulle 2D subit elle aussi des
oscillations importantes pour 1500 < Ar < 10000 car le nombre de Bond devient alors supé-
rieur à l’unité. Ces oscillations se développent dans le plan entre les plaques de la cellule. Dans
cette gamme de nombres d’Archimède nous avons donc étudié des bulles 2D à grand nombre de
Reynolds en présence de forte déformation moyenne et d’oscillations couplées de trajectoire et
de forme. Les nombres d’Archimède critiques séparant les diﬀérents régimes hydrodynamiques
pour nos bulles bidimensionnelles ont été identiﬁés. Lorsque le mouvement des bulles est oscil-
lant, le sillage de la bulle présente une allée de tourbillons alternés contrarotatifs, alors que les
calottes ont un sillage stationnaire. Il a été mis en lumière que les oscillations de forme et de
trajectoire échangent de l’énergie avec et au moyen des mouvements du ﬂuide dans le sillage. Une
similitude nette avec les oscillations de forme et de trajectoire des corps cylindriques épais a été
constatée : elles sont soumises à des modiﬁcations similaires lorsque le rapport de forme varie.
Cela démontre le rôle important et générique du rapport de forme sur la dynamique d’inclusions
libres d’évoluer à grand nombre de Reynolds. La perturbation dans le liquide après le passage
d’une bulle est très rapidement éteinte dans cette cellule par le frottement visqueux aux parois :
la vorticité des tourbillons, lorsqu’ils existent, d’une part, et les vitesses ascendantes du liquide
derrière les calottes, d’autre part, décroissent exponentiellement dans le temps et l’espace ; les
tourbillons sont éteints avant d’avoir diﬀusé dans le plan. D’une façon générale la perturbation
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de l’écoulement liquide après le passage d’une bulle disparaît sur un temps caractéristique de
l’ordre de e2/ν.
Cette propriété particulière de l’écoulement dans notre cellule conﬁnée est extrêmement in-
téressante pour l’étude du transfert de masse : la trace en oxygène dissous laissée par une bulle
d’oxygène en ascension dans de l’eau désoxygénée est d’abord très rapidement déposée, et puis
n’évolue plus que par diﬀusion dans l’épaisseur entre les plaques comme dans le plan des plaques.
L’oxygène dissous est transféré et transporté par deux mécanismes distincts dont les traces ne
se mélangent donc que très peu. D’une part (i) de l’oxygène est transféré vers les ﬁlms liquide
et est déposé en une bande verticale de largeur égale à celle de la bulle ; d’autre part (ii) de
l’oxygène est transféré sur le pourtour de la bulle et est transporté par le sillage de la bulle. Ce
transport dans les sillages donne lieu, selon les régimes, soit à des enroulements associés à l’exis-
tence d’une allée tourbillonnaire, soit à une seconde bande verticale, plus étroite que celle issue
des ﬁlms, correspondant au transport de l’oxygène émis à la surface périphérique dans le sillage
stationnaire vers l’arrière les calottes. Pour accéder aux ﬂux de masse échangés aux interfaces
nous avons mis en place une mesure des masses d’oxygène déposées après le passage des bulles.
La présence d’hétérogénéités de concentrations dans l’interstice, associée à notre prise d’image
PLIF intégrée dans l’épaisseur en présence d’un éclairage en volume, a soulevé des diﬃcultés
pour la mesure des champs de concentrations moyennés dans l’interstice. Cela nous a incités à
développer une méthodologie particulière. Elle repose sur une proposition de représentation sim-
pliﬁée des proﬁls de concentration dans l’interstice, qui demande que l’on estime l’épaisseur du
dépôt surconcentré en proche paroi. Cette épaisseur, qui est cruciale pour l’estimation, peut être
mesurée en comparant les intensités lumineuses à l’instant de mesure et aux temps longs pour
lesquels l’oxygène déposé s’est réparti uniformément dans l’interstice par diﬀusion moléculaire.
La méthodologie a été testée pour un nombre d’Archimède ﬁxé. Elle a permis de montrer que
l’ensemble des hypothèses de calcul, loin d’être mis en défaut, permet une estimation raison-
nable des concentrations et des masses échangées aux interfaces. Nous n’avons pas pu mettre
en oeuvre cette méthodologie pour l’ensemble de nos essais aux diﬀérents nombres d’Archimède.
Cependant, nous avons calculé les évolutions des nombres de Sherwood associés aux transferts
dans les ﬁlms et aux interfaces périphériques en prenant arbitrairement des valeurs raisonnables
d’épaisseur de dépôt. Ces estimations démontrent la prépondérance des densités de ﬂux de masse
issu des ﬁlms sur celles du pourtour de la bulle pour Ar < 3000. Au delà, l’importance de la
surface des ﬁlms devant celle du pourtour de la bulle donne beaucoup de poids au ﬂux de masse
des ﬁlms. De plus le nombre de Sherwood basé sur la densité de ﬂux issue des ﬁlms évolue peu
avec Ar, alors que le nombre de Sherwood associé au transfert du pourtour augmente avec Ar.
La mesure à Ar = 1200 montre que le nombre de Sherwood global, c’est à dire rendant compte
du transfert de masse global pour une bulle, est multiplié par un facteur 1.3 au moins par rapport
au transfert de masse pour des bulles isolées tridimensionnelles. L’analyse des transferts de masse
autour d’une bulle isolée devra être approfondie, mais ces premiers résultats conﬁrment l’intérêt
de réaliser du transfert de masse autour de bulles en les conﬁnant pour que les ﬁlms activent ces
transferts.
L’évaluation de notre cellule expérimentale en tant que contacteur gaz-liquide doit être pour-
suivie. Par comparaison avec les monolithes, ce dispositif présente a priori des avantages spéci-
ﬁques : le mouvement oscillant des bulles, observé dans une large gamme de Ar (600 à 10000),
doit permettre un meilleur temps de séjour des bulles dans la cellule (pour une même vitesse
d’ascension) ; d’un point de vue pratique, la largeur de la cellule doit faciliter l’uniformité de
l’injection de gaz en pied d’appareil. Une perspective intéressante à notre travail, également
prospective d’un point de vue applicatif, consisterait donc à étudier l’hydrodynamique et les
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transferts de masse d’un nuage de bulles bidimensionnel.
Enﬁn, un résultat important de ce travail est la mise en place des méthodologies de mesure
PIV et PLIF adaptées à la mesure en cellule de Hele-Shaw. Ces méthodologies pourront être
réutilisées pour la poursuite des recherches que ce soit sur la problématique de bulles isolées dans
des conditions physico-chimiques diﬀérentes ou sur la problématique de l’ascension d’un nuage
de bulles 2D conﬁné.
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Annexe
Nous allons calculer ici le volume de la bulle V ainsi que des aires Sf et Sp (ﬁgure 2.8) en
fonction des caractéristiques de la forme projetée (aire S et périmètre p) et de l’épaisseur entre
plaques e (ﬁgure 2.5). Pour cela on utilise le système de coordonnées cylindrique (r,θ, z) avec
0 ≤ θ ≤ 2π, −e/2 ≤ z ≤ e/2 et 0 ≤ r ≤ R˜ (ﬁgure 5.18). La longueur R˜ correspond à la distance
entre un point appartrenant à Sp et l’axe Oz (ﬁgure 5.18). Nous utiliserons dans la suite la
longuer R qui est déﬁnie par R = R˜(θ, z = 0). Le point O correspond au barycentre des points
appartenant à la surface projetée. On supposera que l’épaisseur du ﬁlm liquide est négligeable
devant e.
Fig. 5.18: Projection de la bulle dans le plan des plaques (figure du haut). Vue en coupe de la
bulle dans un plan contenant l’axe Oz (figure du bas).
L’aire de la surface S vaut :
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S =
∫ 2π
0
∫ R(θ)
0
rdrdθ, (5.22)
et s’intègre en
S =
1
2
∫ 2π
0
R2dθ. (5.23)
Quant au périmètre il s’écrit :
p =
∫ 2π
0
Rdθ. (5.24)
5.6 Calcul du volume
Le volume de la bulle s’écrit :
V = 2
∫ 2π
0
∫ e/2
0
[∫ R˜(θ)
0
rdr
]
dzdθ. (5.25)
En intégrant 5.25 suivant la variable r on obtient :
V =
∫ 2π
0
∫ e/2
0
R˜2dzdθ. (5.26)
L’intersection de la surface de la bulle avec un plan orthogonal au plan contenant l’axe Oz
est représentée ﬁgure 5.18(schéma du bas). Pour R−e/2 ≤r≤ R elle correspond à un demi cercle
de rayon e/2. Ainsi, la relation entre R˜ et z s’écrit :
R˜(θ, z) = R(θ)− e
2
+
√
e
4
2 − z2 (5.27)
En remplaçant 5.27 dans 5.26 on obtient :
V = A+B + C (5.28)
A =
e
2
∫ 2π
0
(
R− e
2
)2
dθ (5.29)
B = 2
∫ 2π
0
(
R− e
2
)
dθ
∫ e/2
0
√
e
4
2 − z2dz (5.30)
C =
∫ 2π
0
∫ e/2
0
(
e
4
2 − z2
)
dzdθ (5.31)
On remarquera que le terme A correspond au volume du cylindre de hauteur e et de rayon
R− e/2. En utilisant les expressions 5.23 et 5.24 on obtient A, B et C en fonction de S et p :
A = eS − e
2
2
p+
π
4
e3 (5.32)
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B =
πe2
8
p− π
2e3
8
(5.33)
C = π
e3
6
(5.34)
Lorsque R = e/2 on retrouve bien le volume de la sphère de rayon e/2 qui est V = πe3/6.
D’autre part, lorsque l’on fait tendre le rapport e/R vers 0, le volume de la bulle devient proche
de celui du cylindre de surface S et d’épaisseur e (V ∼= eS).
5.7 Calcul des surfaces
Calcul de Sf
La surface en contact avec les ﬁlms liquides Sf s’écrit :
Sf =
∫ 2π
0
∫ R−e/2
0
rdrdθ (5.35)
En utilisant les déﬁnitions de S et p (relations 5.23 et 5.24) nous obtenons :
Sf = S − e
2
p+
πe2
4
(5.36)
Il est intéressant de remarquer que dans le cas de la bulle sphérique (R = e/2) on a Sf = 0.
Calcul de Sp
Pour calculer Sp on utilisera la coordonnée γ (ﬁgure 5.18).
Sp = 2
∫ 2π
0
∫ π/2
0
R˜
e
2
dγdθ (5.37)
Ou R˜ est lié à γ par :
R˜ = R− e
2
+
e
2
cosγ (5.38)
Par conséquent, Sp s’écrit en fonction γ de la manière suivante :
Sp = 2
∫ 2π
0
∫ π/2
0
e
2
(
R− e
2
+
e
2
cosγ
)
dγdθ (5.39)
L’équation 5.39 s’intègre en :
Sp = π
e
2
p− π2 e
2
2
+ πe2 (5.40)
Dans le cas de la bulle sphérique (R = e/2), on retrouve bien l’aire de la sphère S = πe2.
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